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INTISARI 
 
Nurdiah Rahmawati & Lina Agustina, 2007, Prarancangan Pabrik 2-Etil 
Heksanol Proses Rurhchemie AG. dari Propilen dan Gas Sintesa Kapasitas 
100.000 ton/tahun, Jurusan Teknik Kimia, Fakultas Teknik, Universitas 
Sebelas Maret, Surakarta. 
 
2-Etil Heksanol banyak digunakan sebagai bahan baku dalam pembuatan 
Dioctyl Phtalate (DOP) yang berguna untuk pembuatan plasticizer ester untuk 
PVC, sebagai bahan baku Dioctyl Adipate, 2-Etil Heksil Phosphat sebagai aditif 
untuk minyak pelumas, dan sebagai extracting agent. Untuk memenuhi kebutuhan 
dalam negeri dan adanya peluang ekspor yang masih terbuka, maka dirancang 
pabrik 2-Etil Heksanol kapasitas 100.000 ton/tahun dengan bahan baku propilen 
dan gas sintesa. Pabrik direncanakan berdiri di daerah Balongan, Indramayu pada 
tahun 2012. 
 Reaksi pembentukan 2-Etil Heksanol dengan proses Rurhchemie terdiri 
dari tiga tahap reaksi, yaitu reaksi hidroformilasi, aldolisasi, dan hidrogenasi. 
Reaksi hidroformilasi antara propilen dan gas sintesa berlangsung dalam reaktor 
gelembung pada suhu 120°C dan tekanan 10 atm. Konversi untuk reaksi ini 
adalah 99% dengan rasio produk n-butiraldehid : i-butiraldehid 95:5 dengan n-
butiraldehid sebagai produk utama. Reaksi aldolisasi merupakan reaksi 
penggabungan 2 molekul n-butiraldehid untuk menghasilkan 2-etil-2-heksenal 
sebagai produk utama dan air sebagai produk samping dengan katalis larutan 
NaOH 20%. Reaksi berlangsung dalam Reaktor Alir Tangki Berpengaduk pada 
suhu 130°C dan tekanan 5 atm. Reaksi hidrogenasi berlangsung dalam 2 tahap 
reaksi. Tahap pertama merupakan reaksi hidrogenasi 2-etil heksenal dengan 
bantuan katalis Cu pada kondisi operasi 100-180°C, 5 atm. Tahap kedua 
merupakan reaksi hidrogenasi 2-etil heksanal dengan bantuan katalis Ni pada 
kondisi operasi 100-180°C, 10 atm Kedua tahapan reaksi berlangsung pada 
reaktor fixed bed multitube. Tahapan proses meliputi penyiapan bahan baku 
propilen dan gas sintesa, pembentukan produk dalam reaktor, dan pemurnian 
produk. Pemurnian produk dilakukan oleh menara distilasi. 
 Unit pendukung proses pabrik meliputi unit pengadaan air, steam, udara 
tekan, tenaga listrik, dan bahan bakar. Pabrik juga didukung laboratorium yang 
mengontrol mutu bahan baku dan produk serta bahan buangan pabrik bahan 
buangan pabrik berupa cairan dan gas. 
 Bentuk perusahaan yang dipilih adalah Perseroan Terbatas (PT), dengan 
struktur organisasi line and staff. Sistem kerja karyawan berdasarkan pembagian 
jam kerja yang terdiri dari karyawan shift dan non-shift. 
 Dari hasil analisis ekonomi diperoleh, ROI (Return on Investment) 
sebelum dan sesudah pajak sebesar 61,59% dan 49,27%, POT (Pay Out Time) 
sebelum dan sesudah pajak selama 1,44 dan 1,75 tahun, BEP (Break Event Point) 
40,98%, dan SDP 23,42%. Sedangkan DCF (Discounted Cash Flow) sebesar   
22,86 %. Jadi dari segi ekonomi pabrik tersebut layak untuk didirikan. 
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BAB I.  
PENDAHULUAN 
 
1.1. Latar Belakang 
Pada suatu negara yang sedang berkembang seperti Indonesia, sektor 
pembangunan di bidang industri merupakan suatu hal yang penting. Hal ini 
terbukti secara nyata dengan tumbuhnya berbagai macam industri, baik industri 
yang secara nyata menghasilkan produk untuk kebutuhan dalam negeri maupun 
untuk luar negeri (ekspor). Tumbuhnya suatu industri sudah tentu sangat 
membantu pemerintah, khususnya dalam hal ketenagakerjaan karena secara 
otomatis akan menurunkan tingginya angka pengangguran sehingga akan 
meningkatkan tingkat kesejahteraan hidup penduduk di sekitar wilayah industri 
pada khususnya dan masyarakat luas pada umumnya.  
2-Etil Heksanol atau 2-Etil Heksil Alkohol atau Oktil Alkohol dengan 
rumus kimia CH3(CH2)3CH(C2H5)CH2OH merupakan senyawa organik golongan 
alkohol. Pada suhu kamar berupa suatu cairan tak berwarna, miscible dengan 
semua senyawa organik, dan sedikit larut di dalam air. Senyawa ini tingkat 
toksisitasnya rendah, tapi mudah terbakar. 
2-Etil Heksanol sudah diproduksi sejak pertengahan tahun 1930 dan lebih 
dari 2 juta ton diproduksi di seluruh dunia per tahunnya. Sebanyak  kurang lebih 
40% dari produksi total dihasilkan melalui proses Oxo dengan bahan baku 
propilen.  
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Kegunaan 2-Etil Heksanol antara lain sebagai bahan baku dalam pembuatan 
Dioctyl Phtalate (DOP) yang berguna untuk pembuatan plasticizer ester untuk 
PVC, sebagai bahan baku Dioctyl Adipate, 2-Etil Heksil Phosphat sebagai aditif 
untuk minyak pelumas, dan lain-lain. 2-Etil Heksanol juga digunakan sebagai 
pelarut dan extracting agent. 
 
1.2. Kapasitas Perancangan 
Dalam penentuan kapasitas perancangan pabrik diperlukan beberapa 
pertimbangan yaitu kebutuhan produk, ketersediaan bahan baku, dan kapasitas 
rancangan minimum. Pada pra-rancangan pabrik 2-Etil Heksanol dari propilen 
dan gas sintesa dengan proses Ruhrchemie ini direncanakan kapasitas 
perancangan 100.000 ton/tahun, dengan pertimbangan sebagai berikut : 
1.2.1. Kebutuhan 2-Etil Heksanol 
Dari berbagai sumber data yang ada, ditemukan bahwa kebutuhan 
2–Etil Heksanol di Indonesia cukup banyak dan akan terus meningkat 
pada tahun-tahun mendatang. Kebutuhan 2-Etil Heksanol ini dihitung dari 
data produksi 2-Etil Heksanol di Indonesia, dengan memperhitungkan 
data ekspor dan impor 2-Etil Heksanol yang didapat dari Statistik 
Perdagangan Luar Negeri Indonesia (BPS). Tabel 1.1 menyajikan data 
kebutuhan 2-Etil Heksanol di Indonesia. 
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Tabel 1.1   Data Kebutuhan 2-Etil Heksanol di Indonesia 
Tahun Ton / tahun 
1996 34.755 
1997 34.812 
1998 38.106 
1999 58.013 
2000 59.689 
(www.indonesia-chemical-directory.com) 
Dari data tersebut di atas, apabila ditampilkan dalam grafik akan menjadi 
grafik sebagai berikut : 
Grafik Kebutuhan 2-Etil Heksanol di Indonesia
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Gambar 1.1  Grafik Kebutuhan 2-Etil Heksanol di Indonesia 
Dari persamaan y = 7.306,9x –1E+07 besarnya kebutuhan 2-Etil 
Heksanol di Indonesia untuk tahun 2012 adalah sebesar 147.370,6 ton.  
Jika kebutuhan tersebut dikurangi dengan kapasitas pabrik 2-Etil 
Heksanol yang sudah eksis yaitu PT. Trans Pacific Petrochemical 
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Indotama sebesar 100.000 ton/tahun, maka kebutuhan yang belum 
terpenuhi adalah sebesar 47.670,6 ton sehingga prarancangan pabrik 
berkapasitas 100.000 ton/tahun mampu mencukupi kebutuhan tersebut, 
sedangkan sisanya untuk ekspor. 
 
1.2.2. Kapasitas Minimum Pabrik 2-Etil Heksanol 
Kapasitas rancangan minimum pabrik 2-Etil Heksanol dapat 
diketahui dari data kapasitas pabrik 2-Etil Heksanol yang telah berdiri di 
dunia pada tabel 1.2. 
Tabel 1.2   Data Kapasitas Pabrik 2-Etil Heksanol di Dunia 
Proses/Perusahaan Kapasitas (ton/tahun) 
BASF 512.000 
Ruhrchemie / Rhone-Poulene 321.000 
Mitsubishi 191.000 
Chemische Werke Huls 183.000 
Union Carbide 129.000 
Shell Chemicals 82.000 
Kuhlman SA 80.000 
Kyowa Yuka Corp. 70.000 
Texas Eastman 50.000 
Beroxo AB 35.000 
Chisso Corp 33.000 
Exxon 15.000 
(Mc Ketta, 1976) 
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Dari data di atas, dapat dilihat bahwa kapasitas pabrik minimum yang 
masih layak didirikan adalah sebesar 15.000 ton/tahun sehingga kapasitas 
prarancangan pabrik yang dipilih yaitu sebesar 100.000 ton/tahun layak 
didirikan. 
 
1.3. Pemilihan Lokasi Pabrik 
Pemilihan lokasi pabrik merupakan hal yang penting dalam perancangan 
pabrik, karena berkaitan langsung dengan nilai ekonomi pabrik yang akan 
didirikan. Idealnya lokasi pabrik yang dipilih harus dapat memberikan 
kemungkinan memperluas atau memperbesar pabrik. 
 Lokasi pabrik 2-Etil Heksanol yang dipilh adalah di Balongan, Indramayu, 
Jawa Barat. Faktor-faktor yang mendukung pemilihan lokasi tersebut adalah: 
1.3.1. Faktor Primer 
a. Bahan Baku 
Lokasi bahan baku sangat mempengaruhi kelangsungan suatu 
pabrik. Lokasi pabrik harus dekat dengan bahan baku yaitu propilen 
dan syn gas. Bahan baku dari 2-etil heksanol yakni Propilen yang 
didapat dari PT. Pertamina UP VI Balongan, Indramayu. Syn Gas 
berupa Karbonmonoksida diimpor dari Pabrik Spectra Gases yang 
berada di Jepang dan Hidrogen diperoleh dari PT. Pupuk Kujang. 
b. Pemasaran 
Pemasaran produk sebagian besar untuk mencukupi kebutuhan 
impor dalam negeri, dengan prioritas utama pemasaran antara lain 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Bab I Pendahuluan 
untuk pabrik polimer dan minyak pelumas, dan sebagian lagi untuk 
tujuan ekspor ke negara lain. 
c. Utilitas 
Utilitas yang dibutuhkan adalah keperluan tenaga listrik, air 
dan bahan bakar. Kebutuhan tenaga listrik didapat dari PLN 
setempat dan dari generator pembangkit yang dibangun sendiri. 
Kebutuhan air dapat diambil dari Sungai Cipunagara, sedangkan 
kebutuhan bahan bakar dapat diperoleh dari Pertamina dan 
distributornya sebagai pemasok bahan bakar solar.  
d. Tenaga Kerja 
Balongan berpenduduk padat sehingga penyediaan tenaga 
kerja kasar dan menengah dapat terpenuhi dari masyarakat sekitar. 
Sedangkan tenaga ahli dapat didatangkan dari luar. 
e. Transportasi dan Telekomunikasi 
Pengangkutan bahan baku menuju lokasi cukup mudah 
mengingat fasilitas jalan raya daerah Pantura sudah cukup baik dan 
lancar. Selain itu, lokasi yang dipilih dekat dengan daerah 
pemasaran produk seperti kawasan Industri Cilegon, Cikampek, 
Purwakarta, Jakarta dan dekat dengan daerah Jawa Tengah dan Jawa 
Timur. Fasilitas transportasi laut, seperti pelabuhan juga tersedia 
dekat dengan lokasi pabrik. 
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1.3.2. Faktor Sekunder 
a. Buangan Pabrik 
Gas buangan pabrik dibuang dengan cara dibakar terlebih 
dahulu (flare) karena masih mengandung sisa reaktan berupa 
karbonmonksida yang berbahaya bagi manusia. Air pendingin yang 
telah dipakai didinginkan kembali melalui cooling tower. Sedangkan 
limbah cair yang mengandung bahan kimia yang berasal dari hasil 
purging dekanter 1, fase berat dekanter 2 dan purging hasil atas 
menara distilasi dinetralkan terlebih dahulu sebelum dialirkan ke 
saluran pembuangan. 
b. Kebijakan Pemerintah 
Balongan merupakan kawasan industri dan berada dalam 
teritorial negara Indonesia, sehingga kebijakan pemerintah dalam hal 
perijinan, lingkungan masyarakat sekitar, faktor sosial, dan perluasan 
pabrik memungkinkan untuk berdirinya pabrik 2-Etil Heksanol. 
c. Tanah dan Iklim 
Penentuan suatu kawasan industri terkait dengan masalah tanah 
yaitu tidak rawan terhadap bahaya tanah longsor, gempa maupun 
banjir. Jadi, pemilihan lokasi pabrik di kawasan industri Balongan 
tepat, walaupun masih diperlukan kajian lebih lanjut tentang masalah 
tanah sebelum pabrik didirikan. Kondisi iklin di Balongan seperti 
iklim di Indonesia pada umumnya dan tidak membawa pengaruuh 
yang besar terhadap jalannya proses produksi. 
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d. Keadaan Masyarakat 
Masyarakat Jawa Barat merupakan campuran dari berbagai suku 
bangsa yangn hidup saling berdampingan. Pembangunan pabrik di 
lokasi tersebut dipastikan akan mendapat sambutan baik dan 
dukungan dari masyarakat setempat dan dapat meningkatkan taraf 
hidup masyarakat. 
 
1.4. Tinjauan Pustaka 
1.4.1. Macam-Macam Proses Pembuatan 2-Etil Heksanol 
Proses yang banyak digunakan dalam pembuatan 2-Etil Heksanol 
secara komersial adalah sebagai berikut : 
a. Pembuatan 2-Etil Heksanol via Asetaldehid 
Pembuatan 2-Etil Heksanol dengan bahan baku ini merupakan 
suatu proses yang panjang karena tahap-tahap reaksinya 
menghasilkan berbagai senyawa kimia sebagai produk intermediate. 
Asetaldehid yang mula-mula dibuat dari bahan baku etilen, 
kemudian diubah menjadi crotonaldehid melalui proses 
aldolisasi/dehidrasi. Crotonaldehid yang terbentuk baru dibentuk 
menjadi n-butiraldehid melalui proses hidrogenasi. Untuk dapat 
menghasilkan produk berupa 2-EH, maka n-butiraldehid yang 
dihasilkan, dikenakan reaksi aldolisasi dan hidrogenasi. 
(Mc.Ketta, 1976) 
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b. Proses Oxo 
Proses Oxo, yang juga dikenal dengan hidroformilasi, 
melibatkan reaksi olefin berupa propilen dengan gas 
karbonmonoksida dan hidrogen untuk membentuk aldehid. Aldehid 
yang terbentuk dikenakan reaksi aldolisasi lalu hidrogenasi untuk 
membentuk alkohol. 
Untuk dapat menghasilkan produk berupa 2-Etil Heksanol, 
maka n-butiraldehid yang dihasilkan, dikenakan reaksi aldolisasi 
dan hidrogenasi. 
Proses Oxo berdasarkan pemilihan katalisnya, dibagi menjadi 
2 macam proses : 
1.) Proses Oxo Klasik 
Proses Oxo Klasik yang pertama kali dijalankan pada 
tahun 1960-an, melibatkan kobalt karbonil HCo(CO)4 sebagai 
katalis pada proses hidroformilasi. Reaksi dijalankan pada fase 
cair, kondisi reaktor pada tekanan tinggi 200-300 atm dan 
temperatur 150-200oC. Reaksi ini memberikan ratio n-
butiraldehid dan i-butiraldehid antara 2:1 sampai 4:1. Produk 
aldehid yang dihasilkan dari reaksi hidroformilasi dipisahkan 
dalam suatu menara destilasi. N-butiraldehid yang dihasilkan 
dari hasil bawah menara dimasukkan dalam reaktor aldolisasi, 
untuk kemudian direaksikan dengan larutan alkali untuk 
menghasilkan 2 etil heksenal. 2-etil heksenal yang dihasilkan 
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lalu dimasukkan dalam reaktor hidrogenasi. Reaksi 
hidrogenasi ini terdiri dari 2 tahap. Tahap pertama 
menghasilkan produk intermediet berupa 2-etil heksenal, 
sedangkan tahap kedua mengahsilkan produk utama yaitu 2-
Etil Heksanol. (Mc.Ketta, 1976) 
2.) Proses Ruhrchemie AG 
Pada pertengahan tahun 1980-an, Ruhrchemie mengganti 
katalis kobalt karbonil dengan katalis Rhodium 
Triphenylphosphine yang terlarut dalam air. Teknologi ini 
dikembangkan bersama dengan Rhoune Poulenc. Campuran 
hidrogen dan karbonmonoksida dengan perbandingan 1:1 
dikontakkan dengan propilen di dalam reaktor. Proses ini 
dijalankan pada tekanan rendah yaitu sekitar 10-100 atm dan 
temperatur berkisar antara 115-125°C. Ratio isomer n-
butiraldehid : isobutiraldehid yang didapat lebih tinggi yaitu 
sekitar 20:1. Produk aldehid yang dihasilkan dari reaksi 
hidroformilasi dipisahkan dalam suatu menara destilasi. N-
butiraldehid yang dihasilkan dari hasil bawah menara 
dimasukkan dalam reaktor aldolisasi, untuk kemudian 
direaksikan dengan larutan alkali untuk menghasilkan 2 etil 
heksenal. 2-etil heksenal yang dihasilkan lalu dimasukkan 
dalam reaktor hidrogenasi. Reaksi hidrogenasi ini terdiri dari 2 
tahap. Tahap pertama menghasilkan produk intermediate 
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berupa 2-etil heksenal, sedangkan tahap kedua menghasilkan 
produk utama yaitu 2-Etil Heksanol.   
H3C-CH=CH2(g) + CO(g)  +  H2(g) RhTPP
                              H
H3C-CH2-CH2-C= O (l)
Propilen n-butiraldehid
 
H3C-CH=CH2(g) + CO(g) + H2(g) RhTPP
                   H
H3C-CH3-C = O (l)
CH3
isobutiraldehidpropilen  
   (Mc.Ketta, 1976) 
1.4.2. Alasan Pemilihan Proses 
Dari beberapa proses pembuatan 2-Etil Heksanol, proses Oxo 
lebih dipilih daripada proses via asetaldehid.  
E t h y l e n e
A p p r o x .  1 1 2 5  k g
A c e t a l d e h y d e
A p p r o x .  1 6 5 0  k g
P r o p y l e n e
A p p r o x .  1 1 2 0  k g
N - b u t y r a l d e y d e
1 1 7 0  k g
2 - e t h y l  h e x a n o l
1 0 0 0  k g
+  ½  O 2
+  C O  +  H 2
 
Gambar. 1.2. Yield dari beberapa proses pembuatan 2-Etil Heksanol 
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Dari gambar di atas, dapat dilihat bahwa jumlah yield yang 
dihasilkan oleh proses Oxo sedikit lebih banyak jika dibandingkan 
proses via asetaldehid. Selain itu, proses Oxo lebih dipilih karena harga 
propilen yang lebih murah daripada etilen. (Mc Ketta, 1976) 
Sedangkan dari dua macam proses Oxo, proses Ruhrchemie lebih 
dipilih karena mempunyai beberapa kelebihan yaitu kondisi operasi 
pada proses hidroformilasi menggunakan temperatur yang rendah dari 
proses yang lain (115-125°C) dan tekanan yang lebih rendah dari proses 
yang lain (10-100 atm). (US Patents : 4.684.750) 
Ratio isomer n-butiraldehid : isobutiraldehid yang didapat pun 
lebih tinggi yaitu sekitar 20:1. (Othmer, 1999) 
Alasan lain menggunakan proses Ruhrchemie adalah 
digunakannya katalis Rhodium Triphenylphosphine dimana penggunaan 
katalis Rhodium pada proses Oxo memberikan produk yang didominasi 
oleh aldehid atau alkohol.   
Slaugh et al cenderung untuk menggunakan katalis 
Trialkilphosphine-Rhodium-Carbonyl Complex pada suhu antara 150-
210oC. Pada contoh yang dicantumkan pada paten tersebut dikatakan 
bahwa dengan menggunakan katalis Rhodium Triphenylphosphine pada 
kondisi operasi di atas dapat dihasilkan perbandingan N-Butyraldehyde 
dan Iso-Butyraldehyde yang lebih tinggi daripada penggunaan katalis 
Cobalt. (U.S Patents : 3.239.566) 
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1.4.3. Kegunaan Produk 
Kegunaan 2-Etil Heksanol dalam industri kimia yaitu : 
a. 2-Etil Heksanol digunakan sebagai bahan baku dalam pembuatan 
Dioctyl Phtalate (DOP) yang berguna untuk pembuatan plasticizer 
ester untuk PVC. 
b. Surfaktan. 
c. Bahan additve untuk bahan bakar diesel. 
d. Sebagai pelarut serta sebagai campuran dalam produk hasil 
tambang.  
(www.the-innovation-group.com) 
1.4.4. Sifat Fisis dan Kimia Reaktan dan Produk 
a. Bahan Baku 
1.) Propilen 
Sifat fisis : 
• Berat molekul    : 42,08 
• Titik leleh (oC)    : -185 
• Titik didih pada 1 atm (oC)  : -48 
• Flash point (oF)    : -162o 
• Temperatur kritis (oC)   : 91,76 
• Tekanan kritis (atm)   : 46,13 
• Volume kritis (cm3/mol)   : 181 
• Densitas cair pada -50oC (gr/cc)  : 0,612 
• Specific gravity (68oF)   : 1,48 
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• Entalpi pembentukan standar (kJ/mol) : 19,71 
• Panas laten penguapan  (kJ/mol)  : 18,49 
• Indeks bias (n)    :1,3567 
• Kelarutan pada 20oC, 1 atm (ml gas/100 ml solven) 
¾ Air     : 44,6 
¾ Etanol     : 1200 
¾ Asam Asetat    : 524,5 
(Yaws, 1999) 
Sifat Kimia : 
Beberapa reaksi yang dialami propilen diantaranya: 
• Reaksi alkilasi terhadap Benzen dengan katalis AlCl3 
menghasilkan alkilbenzen 
C6H6 + C3H6     AlCl3      C6H3CH(CH3)2 
• Reaksi klorinasi non katalitik propilen fasa gas pada 
temperatur 500oC dalam reaktor adiabatik.  
CH3CHCH2 + Cl2    CH3CHCHCl + HCl 
• Reaksi oksidasi dengan ammonia menghasilkan akrilonitril 
CH2=CHCH3 + 3/2 O2           CH2=CHCN + 3 H2O 
• Reaksi klorohidrinasi pada 310 K menghasilkan propilen 
oksida 
CH3CH=CH2 + HOCl      CH3CHOHCH2Cl 
• Reaksi hidrolisa menghasilkan isopropil alkohol 
                                                            OH 
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CH3CH=CH2 + H2O    katalis    CH3CHCH3 
• Reaksi steam co-cracking dengan etana dan propana 
menghasilkan etilen 
CH2=CHCH3        CH2=CH2 + CH3CH=CHCH3 
• Reaksi fasa uap dengan asam asetat menghasilkan allyl 
chloride         
                                                                                O 
CH2=CHCH3 + CH3COOH    O2     CH2=CHCH2OCCH3  
    (Othmer, 1999) 
2.) Hidrogen 
Sifat Fisis : 
• Fasa (P, T ruang)    : Gas 
• Berat molekul    : 2,016 
• Titik Didih pada 1 atm (oC)  : -252,7 
• Titik leleh (oC)    : -259,1 
• Temperatur kritis (oC)   : -239,9  
• Tekanan kritis (atm)   : 13,03 
• Volume kritis (cm3/mol)   : 64,2 
• Densitas kritis (gr/ml)   : 0,031 
• Densitas (gr/ml)    : 0,0352 
• Viskositas (cp)    : 0,013 
• Panas Spesifik (g/moloK)   : 19,7 
• Kelarutan pada 80oC (ml)   : 0,85 
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• Panas Laten Peleburan (kal/mol)  : 28 
• Panas Laten Penguapan (kal/mol) : 216 
(Yaws, 1999) 
Sifat Kimia : 
• Reaksi hidrogen dan halogen membentuk asam 
hidrohalogenida 
H2 + X2   2HX 
• Reaksi dengan oksigen membentuk air 
H2 + O2   H2O 
• Reaksi dengan karbon membentuk metana 
2H2 + C   CH4 
•  Reaksi dengan nitrogen membentuk ammonia 
3H2 + N2   2NH3 
• Reaksi dengan logam membentuk logam hibrida 
H2 + M   MH2 
• Reaksi dengan oksida logam membentuk logam dan air 
H2 + MO      M + H2O 
• Reaksi hidrogenasi ikatan tak jenuh 
RCH=CHR + H2     RCH2CH2R 
 (Othmer, 1999) 
3.) Karbonmonoksida 
Sifat Fisis : 
• Fasa (P, T ruang)    : Gas 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Bab I Pendahuluan 
• Berat Molekul (Kg/kmol)   : 28,01 
• Titik didih pada 1 atm (oC)  : -192 
• Titik leleh (oC)    : -207 
• Specific Gravity gas pada 21oC, 1 atm : 0,9676 
• Temperatur kritis (oC)   : -140,08 
• Tekanan kritis (atm)   : 34,99 
• Volume kritis (cm3/mol)   : 93,1 
• Densitas kritis (lb/ft)   : 18,79 
• Entalpi pembentukan standar (Kj/mol) : -110,525 
• Kelarutan pada 20oC, 1 atm (ml)  : 2,32 
• Panas Laten Peleburan (Kal/mol)  : 200 
• Panas Laten Penguapan (Kal/mol) : 1444 
(Yaws, 1999) 
Sifat Kimia : 
• Reaksi dengan hidrogen pada 230-400oC dan 50-600 atm 
membentuk methanol 
CO + H2   CH3OH 
• Reaksi dengan metanol dan asetilen menghasilkan asam 
akrilik 
HC=CH+ CH3OH +  CO  CH2=CHCOOCH3 
• Reaksi dengan metanol menghasilkan asam asetat 
CH3OH + CO   CH3COOH 
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• Reaksi dengan formaldehid dan air pada 200oC dan 700 
atm menghasilkan etilen glikol 
HCHO + CO + H2O        HOCH2COOH 
• Reaksi dengan propilen dan Syn Gas menghasilkan 
Butyraldehyde 
C3H6 + CO + H2   C4H8O 
• Reaksi dengan klorin dan katalis karbon aktif 
menghasilkan Carbonyl Chloride (Phosgen). 
CO + Cl2   COCl2 
 (Othmer, 1999) 
4.) NaOH 
Sifat Fisis : 
• Rumus Molekul   : NaOH 
• Berat Molekul   : 39,99 gr/mol 
• Titik Beku , 1 atm   : 318,4 OC 
• Titik Didih, 1 atm   :   1390 OC 
• Panas Laten pada 25 C  :   76,5 Btu/lb 
• Cp pada 25 C   :   19,2 kkal / mol OC 
• Specific Gravity pada 20 C :   2,13 
(Yaws, 1999) 
Sifat Kimia : 
• Pemanasan pada temperatur 1000 OC dengan pencampuran 
carbon akan membentuk metallic Sodium 
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      6 NaOH  +  2 C                    2 Na  +  3 H2  +  Na2CO3 
• Sodium Hidroksida mengalami ionisasi menjadi Na+  +  
OH- 
• Pembentukan Sodium Hidroksida dengan mereaksikan 
Sodium dengan air  
Na   +  2 H2O                    2 NaOH  +  2 H2 
• Pembentukan Sodium Hidroksida dapat juga dari 
mereaksikan Sodium Peroksida dengan air pada 
temperatur tinggi 
2 Na2O2  +  2 H2O                    4 NaOH  +  O2 
pada temperatur rendah akan terbentuk Hidrogen 
Peroksida 
2 Na2O2  +  2 H2O                      2 NaOH  +  H2O2 
(Othmer, 1999) 
b. Bahan Intermediet 
1.) n-Butiraldehid 
Rumus molekul   : C4H8O 
Sifat Fisis : 
• Wujud    : Berupa cairan jernih 
• Berat molekul   : 72 g/gmol 
• Titik beku    : -96,4 °C 
• Titik didih    : 74,8 °C 
• Suhu kritis    : 263,95°C 
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• Tekanan kritis   : 4000 kPa 
• Volume kritis   : 0,258 m3/kgmol 
• Densitas cairan pada 20°C : 801,6 kg/m3 
(Yaws, 1999) 
• Kelarutan dalam air  : 8 g/100 mL air 
(Perry, 1997) 
• Mudah menguap. 
• Tidak berwarna. 
• Pada konsentrasi tinggi menyebabkan sesak napas. 
Sifat Kimia : 
Mengalami beberapa reaksi seperti : 
• Bereaksi dengan H2 membentuk alkohol. 
• Mengalami reaksi adisi gugus HCN membentuk  
sianohidrin dalam suasana basa. 
• Bereaksi dengan amina primer membentuk senyawa 
amina. 
• Bereaksi dengan NaOH dalam air melalui suatu reaksi 
aldol kondensasai membentuk senyawa aldol. 
(Othmer, 1999) 
2.) 2-Etil-2-Heksenal 
Cairan bening berwarna kuning dan berbau tajam 
Rumus molekul   : C8H14O 
Nama lain     : Ethyl Propyl Acrolein 
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     2-Ethyl-3-Propyl Acrylaldehyde 
Berat Molekul   : 126,22 g/mol  
Tekanan uap pada 20 C : 1 mmHg 
Titik didih, pada 101,3 kPa : 379, 52 K 
Viskositas pada 20 C  : 0,113 cp 
Kelarutan dalam air  : 0,07 g/100 ml 
Specific Gravity  : 0,8515 
Digunakan dalam industri insektisida, dan juga sebagai 
intermediate dalam sintesa organik, selain itu berfungsi 
sebagai bahan antimikroba. 
Menyebabkan iritasi jika kontak dengan kulit dan mata. 
(www.server.niehs.nih.gov) 
3.) 2-Etil Heksanal 
Sifat fisis : 
• Berupa cairan tak berwarna dengan bau yang khas 
• Berat Molekul   : 128,214 g/mol 
• Titik didih, pada 101,3 kPa : 377,66 K 
• Temperatur kritis   : 607 K 
• Tekanan kritis   : 25,8 bar 
• Volume kritis   : 474 cm3/mol 
• Densitas cairan pada 25 °C : 0,819 g/cm3 
(Yaws, 1999) 
• Flash point   : 68 C 
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• Berbahaya jika terhirup dalam pernafasan, bisa 
menyebabkan iritasi jika kontak dengan kulit dan mata. 
(www.server.niehs.nih.gov) 
c. Produk 
2-Etil Heksanol 
Rumus molekul    : C8H18O 
Sifat fisis : 
• Berupa cairan tak berwarna dengan bau yang khas 
• Berat Molekul    : 130,2 g/mol 
• Titik beku    : 203,15 K 
• Titik didih, pada 101,3 kPa  : 413,84 K 
• Temperatur kritis   : 640,25 K 
• Tekanan kritis    : 27,3 bar 
• Volume kritis    : 485 cm3/mol 
• Densitas cairan pada 25 °C  : 0,832 g/cm3 
• Flash point    : 75ºC 
• Batas eksplosif, % volum diudara : 0,88 – 9,7 
(Yaws, 1999) 
• Mudah terbakar  
• Beracun, jika terhirup bisa menyebabkan batuk, sakit kepala, 
sakit tenggorokan, iritasi kulit dan mata. 
Sifat Kimia : 
Mengalami beberapa reaksi seperti : 
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• Hidrasi katalitik membentuk butena. 
• Esterifikasi dengan asam organik membentuk ester. 
(www.server.niehs.nih.gov) 
 
1.4.5. Tinjauan Proses secara Umum 
Sebagian besar 2-Etil Heksanol diproduksi dengan bahan baku 
propilen dan syn gas (karbonmonoksida dan hidrogen) mendasarkan 
pada reaksi hidroformilasi, aldolisasi dan hidrogenasi, sebagai berikut : 
• Reaksi hidroformilasi, berlangsung dengan bantuan katalis Rhodium 
Triphenylphosphine pada suhu 115-125 C, tekanan 10 atm. 
H3C-CH=CH2(g) + CO(g)  +  H2(g) RhTPP
                              H
H3C-CH2-CH2-C= O (l)
Propilen n-butiraldehid  
H3C-CH=CH2(g) + CO(g) + H2(g) RhTPP
                   H
H3C-CH3-C = O (l)
CH3
isobutiraldehidpropilen  
• Reaksi Aldolisasi, berlangsung dengan bantuan katalis NaOH pada 
suhu 80-150°C dan tekanan 0,5 - 5 atm 
                          H
2 H3C-CH2-CH2-C = O(l) Larutan
NaOH
n-butiraldehid butiraldol
C2H5
OH
 H3C-CH2-CH2-CH-CH-CHO (l)
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C2H5
OH
 H3C-CH2-CH2-CH-CH-CHO (l) -H2O C2H5
 H3C-CH2-CH2-CH=C-CHO (l)
butiraldol 2-etil-2-heksenal
 
• Reaksi hidrogenasi, reaksi ini berlangsung pada 2 tahap. Tahap 
pertama merupakan reaksi hidrogenasi 2-etil-2-heksenal dengan 
bantuan katalis Cu pada kondisi operasi 150-200°C, 5 atm. 
CH3CH2CH2CH=CCHO(g)  +   H2(g)  Æ  CH3(CH2)3CHCHO(g)   
                             C2H5                                                  C2H5 
                           2-etil-2-heksenal                            2-etil heksanal 
Tahap kedua merupakan reaksi hidrogenasi 2-etil heksanal dengan 
bantuan katalis Ni pada kondisi operasi 150-200°C, 10 atm 
CH3(CH2)3CHCHO(g)   +  H2(g)  Æ CH3(CH2)3CHCH2OH(g)   
                                 C2H5                                                 C2H5 
                              2-etil heksanal                             2-etil heksanol  
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BAB II 
DESKRIPSI PROSES 
 
2.1 Spesifikasi Bahan Baku dan Produk 
2.1.1 Spesifikasi Bahan Baku 
a. Propilen 
• Rumus molekul : C3H6 
• Berat molekul  : 42,08 gram/mol 
• Wujud   : gas 
• Kemurnian  : 98,4% (% berat) 
• Impuritis  : 1,6% C3H8 (% berat) 
(www.the-innovation-group.com) 
b. Karbonmonoksida 
• Rumus molekul : CO 
• Berat molekul  : 28,01 gram/mol 
• Wujud   : gas 
• Kemurnian  : 98% (% berat) 
• Impuritis  : 2% H2 (% berat) 
(www.the-innovation-group.com) 
c. Hidrogen 
• Rumus molekul : H2 
• Berat molekul  : 2,016 gram/mol 
• Wujud   : gas 
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• Kemurnian  : 98,4% (% berat) 
• Impuritis  : 1,6% CH4 (% berat) 
(www.the-innovation-group.com) 
2.1.2 Spesifikasi Bahan Intermediate 
a. n-Butiraldehid 
• Rumus molekul : C4H8O 
• Berat molekul  : 72,107 gram/mol 
• Wujud   : cair 
b. 2-Etil-2 Heksenal 
• Rumus molekul : C8H14O 
• Berat molekul  : 126,198 gram/mol 
• Wujud   : cair 
c. 2-Etil Heksanal 
• Rumus molekul : C8H16O 
• Berat molekul  : 128,214 gram/mol 
• Wujud   : cair 
2.1.3 Spesifikasi Produk 
2-Etil Heksanol 
• Rumus molekul : C8H18O 
• Berat molekul : 130,23 gram/mol 
• Wujud  : cair 
• Kemurnian : 99,8% (% berat) 
• Impuritis  : 0,15% C8H14O; 0,05% C8H16O (% berat) 
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2.1.4 Spesifikasi Katalis 
a. Rhodium Triphenylphospine 
• Rumus molekul : RhH(C6H5P)3 
• Berat molekul  : 365,197 gram/mol 
• Wujud   : padat 
b. Larutan NaOH 40% 
• Rumus molekul : NaOH 
• Berat molekul  : 23,096 gram/mol 
• Wujud   : cair 
• Impuritis  : 0,04% Na2CO3 (% berat) 
c. Cu 
• Bentuk   : Pelet silinder 
• Fase   : Padat 
• Bulk density  : 1,04 g/cm3 
• Impuritis  : 10% SiO2 (% persen berat) 
d. Ni 
• Bentuk   : Pelet silinder 
• Fase   : Padat 
• Bulk density  : 1,66 g/cm3 
• Impuritis  : 30% SiO2 (% persen berat) 
 
2.2. Konsep Proses 
2.2.1 Dasar Reaksi 
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Proses pembuatan 2-Etil Heksanol dari gas sintesa dan propilen 
terdiri dari empat tahapan reaksi seri. 
a. Reaksi Hidroformilasi 
Reaksi utama : C3H6(g) + CO(g)  + H2(g)    nC4H8O(l) 
Reaksi samping : C3H6(g)  + CO(g)  + H2(g)               iC4H8O(l) 
Reaksi berlangsung pada suhu 120°C tekanan 10 atm dengan 
bantuan katalis Rhodium triphenylphospine yang dilarutkan dalam 
air. (US Patents : 4.684.750) 
Reaksi dioperasikan dalam reaktor gelembung. Reaksi bersifat 
eksotermis dan irreversibel. Untuk menjaga suhu reaktor diperlukan 
pendingin. Pendingin yang digunakan berupa air yang dialirkan ke 
dalam koil pendingin di dalam reaktor. 
b. Reaksi Aldolisasi : 2 C4H8O(l)          C8H14O(l) + H2O(l)  
Reaksi berlangsung dengan bantuan katalis NaOH pada suhu 130°C, 
5 atm. Reaksi dioperasikan dalam Reaktor Alir Tangki 
Berpengaduk. Reaksi bersifat eksotermis dan irreversibel. Untuk 
menjaga suhu reaktor diperlukan pendingin. Pendingin yang 
digunakan berupa air yang dialirkan ke dalam koil pendingin di 
dalam reaktor. (US Patents : 4.684.750) 
c. Reaksi hidrogenasi, berlangsung dalam 2 tahap reaksi. 
Reaksi hidrogenasi 1 : C8H14O(g) + H2(g)        C8H16O(g) 
Reaksi hidrogenasi tahap pertama dioperasikan pada reaktor fixed 
bed multitube. Reaksi ini dijalankan pada tekanan 5 atm dan kisaran 
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suhu 100-180°C. Reaksi bersifat eksotermis dan irreversibel. Untuk 
menjaga agar kondisi reaksi tetap berada pada kisaran suhu yang 
diinginkan diperlukan pendingin yang dialirkan melalui melalui 
shell. Reaktan mengalir melalui tube berisi katalis. Katalis yang 
digunakan adalah Cu. dimana katalis ini berfungsi untuk 
mengarahkan dan mempercepat reaksi, juga menurunkan energi 
aktifasi. (US Patents : 4.018.831) 
Reaksi hidrogenasi 2 : C8H16O(g) + H2(g)         C8H18O(g) 
Reaksi hidrogenasi tahap kedua dioperasikan pada reaktor fixed bed 
multitube. Reaksi ini dijalankan pada tekanan 10 atm dan kisaran 
suhu 100-180°C. Reaksi bersifat eksotermis dan irreversibel. Untuk 
menjaga agar kondisi reaksi tetap berada pada kisaran suhu yang 
diinginkan diperlukan pendingin yang dialirkan melalui melalui 
shell. Reaktan mengalir melalui tube berisi katalis. Katalis yang 
digunakan adalah Ni. dimana katalis ini berfungsi untuk 
mengarahkan dan mempercepat reaksi, juga menurunkan energi 
aktifasi. (US Patents : 4.018.831) 
2.2.2 Mekanisme Reaksi 
a. Reaksi Hidroformilasi 
Mekanisme reaksi hidroformilasi antara propilen dan gas sintesa 
untuk menghasilkan n-butiraldehid dan i-butiraldehid sebagai produk 
samping dapat ditunjukkan pada gambar di bawah ini : 
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Gambar 2.1 Mekanisme reaksi pembentukan n-butiraldehid 
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Gambar 2.2    Mekanisme pembentukan reaksi i-butiraldehid 
(Othmer,1999) 
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Katalis yang dipakai pada reaksi hidroformilasi adalah Rhodium 
triphenylpospine. ‘L’ pada gambar diatas berarti ligan, dimana ligan pada 
katalis ini yaitu phenylpospine yang berjumlah tiga. Katalis berfungsi 
untuk mengikat propilen dan CO. Setelah terikat pada katalis, propilen 
dan CO akan menghidrogenelisis menjadi butiraldehid.  
b. Reaksi Aldolisasi 
Mekanisme reaksi aldolisasi n-butiraldehid untuk menghasilkan 2-etil-2 
heksenal adalah mekanisme katalitik dalam suasana basa yang melibatkan 
penggabungan 2 molekul n-butiraldehid dan penarikan molekul H2O dari 
molekul hasil penggabungan. 
1). Penggabungan 2 molekul n-butiraldehid 
2 H3C-CH2-CH2-CHO katalis
n-butiraldehid butiraldol
C2H5
OH
 H3C-CH2-CH2-CH-CH-CHO
 
2). Penarikan molekul H2O 
C2H5
OH
 H3C-CH2-CH2-CH-CH-CHO -H2O C2H5
 H3C-CH2-CH2-CH=C-CHO
butiraldol 2-etil-2 heksenal  
c. Reaksi Hidrogenasi 
1). Reaksi hidrogenasi 1 
Dengan bantuan katalis Cu : 
C8H14O + H2 + Cu → C8H14OCu* + H2 
C8H14OCu*  + H2 → C8H16O + Cu 
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                                                                   + 
C8H14O + H2 → C8H16O 
 
2). Reaksi Hidrogenasi 2 
Dengan bantuan katalis Ni : 
C8H16O + H2 + Ni → C8H16ONi* + H2 
C8H16ONi*  + H2 → C8H18O + Cu 
                                                                   + 
C8H16O + H2 → C8H18O 
 
2.2.3 Tinjauan Termodinamika 
Tinjauan secara termodinamika ditujukan untuk mengetahui sifat 
reaksi (endotermis/eksotermis) dan arah reaksi (reversible/irreversible).  
Penentuan panas reaksi berjalan secara eksotermis atau endotermis dapat 
dihitung dengan perhitungan panas pembentukan standart (∆Hfo) pada P = 
1 atm dan T=298,15oK.   
Pada proses pembentukan 2-Etil Heksanol terjadi beberapa tahapan 
reaksi sebagai berikut : 
a. Reaksi Hidroformilasi : 
H3C-CH=CH2  +   CO  +   H2 katalis H3C-CH2-CH2-CHO 
Reaksi samping : 
H3C-CH=CH2  +   CO  +   H2 katalis
H3C-CH3-CHO
CH3
 
b. Reaksi Aldolisasi : 
2C4H8O(l) ⎯⎯ →⎯katalis  C8H14O(l) + H2O(l) 
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c. Reaksi Hidrogenasi : 
C8H14O(g) + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  C8H16O 
C8H16O(g) + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  C8H18O 
Harga ∆Hof  masing-masing komponen pada suhu 298.15 K dapat 
dilihat pada tabel 2.1. 
Tabel 2.1  Harga ∆Hof dan ∆Gof masing-masing komponen 
Senyawa Hf° 298 Gf°298 
 kJ/mol kJ/mol 
CO -110,54 -137,28 
H2 0,00 0,00 
C3H6 20,42 62,72 
CH3CH(CH3)CHO -215,60 -116,15 
CH3CH2CH2CHO -205,02 -114,77 
C8H14O -234,73 -71,17 
H2O -241,81 -228,59 
C8H16O -299,60 -91,49 
C8H18O -365,30 -118,88 
                     (Yaws,1999) 
Tinjauan termodinamika untuk tiap-tiap reaksi adalah sebagai berikut : 
a. Reaksi Hiroformilasi : 
∆H°298  = ∆Hf° produk – ∆Hf° reaktan 
∆H°298  = -114,90 kJ/mol 
T reaksi = 120°C (393,15°K) 
∆H(T)  = ∆H°298 + ∫ produkCpdt - ∫ tanreakCpdt  
∆H(T)  = -114,90 kJ/mol + 9,835 x 103 J/mol 
∆H(T)  = -105,065 kJ/mol 
Karena ∆H negatif, maka reaksi bersifat eksotermis. 
∆G°  = - RT ln K 
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∆Gtotal  = ∆Gf produk – ∆Gf reaktan 
   = -50,21 kJ/mol 
ln Kp  = - 
RT
∆G  
  = - 
15.298.314.8
50210−  
Kp  = 6,329 x 108 
K
K 15.298ln
  = ⎥
⎥
⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −∆−
TKTR
H K 11
15.298
15.298
        
(Smith & VanNess, 1987) 
dengan :  
K    = Konstanta kesetimbangan pada suhu tertentu 
T    = Suhu tertentu 
KH 15.298∆  = Panas reaksi standar pada 298,15 K 
Pada suhu 120oC (393.15 K) besarnya konstanta kesetimbangan 
dapat dihitung sebagai berikut : 
15.393
15.289ln
K
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −∆−
15.39315.298
15.298 11
TTR
H K  
8329,6
ln 15.298
e
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −−
15,393
1
15,298
1
314,8
114900  
K  = 8,45 x 103                                                                                                                                                                           
Karena harga konstanta kesetimbangan relatif besar, maka reaksi 
berlangsung searah ke arah kanan (irreversible). 
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Reaksi samping : 
∆H°298  = ∆Hf° produk – ∆Hf° reaktan 
∆H°298  = -125,48 kJ/mol 
T reaksi = 120°C (393,15°K) 
∆H(T)  = ∆H°298 + ∫ produkCpdt - ∫ tanreakCpdt  
∆H(T)  = -125,48 kJ/mol + 4,052 x 103 J/mol 
∆H(T)  = -121,43 kJ/mol 
Karena ∆H negatif, maka reaksi bersifat eksotermis. 
∆G°  = - RT ln K 
∆Gtotal  = ∆Gf produk – ∆Gf reaktan 
  = -51,59 kJ/mol 
ln Kp  = - 
RT
∆G  
  = - 
15,298.314,8
51590−  
Kp  = 1,105 x 109 
K
K 15.298ln   = ⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −∆−
TKTR
H K 11
15.298
15.298         
(Smith & VanNess, 1987) 
dengan :  
K    = Konstanta kesetimbangan pada suhu tertentu 
T    = Suhu tertentu 
KH 15.298∆  = Panas reaksi standar pada 298,15 K 
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Pada suhu 120oC (393,15 K) besarnya konstanta kesetimbangan 
dapat dihitung sebagai berikut : 
15.393
15.289ln
K
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −∆−
15.39315.298
15.298 11
TTR
H K  
9105,1
ln 15.298
e
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −−
15,393
1
15,298
1
314,8
125480  
K    = 5,247 x 103                                                                                                                                               
Karena harga konstanta kesetimbangan relatif besar, maka reaksi 
berlangsung searah ke arah kanan (irreversible). 
 
b. Reaksi Aldolisasi : 
∆H°298  = ∆Hf° produk – ∆Hf° reaktan 
∆H°298  = -66,50 kJ/mol 
T reaksi = 130°C (403,15°K) 
∆H(T)  = ∆H°298 + ∫ produkCpdt - ∫ tanreakCpdt  
∆H(T)  = -66,50 kJ/mol + 7,073 x 103 J/mol 
∆H(T)  = -59,424 kJ/mol 
Karena ∆H negatif, maka reaksi bersifat eksotermis. 
∆G°  = - RT ln K 
∆Gtotal  = ∆Gf produk – ∆Gf reaktan 
  = -70,22 kJ/mol 
ln Kp  = - 
RT
∆G  
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   = - 
15,298.314,8
70220−  
Kp  = 2,041 x 1012 
K
K 15.298ln   = ⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −∆−
TKTR
H K 11
15.298
15.298         
(Smith & VanNess, 1987) 
dengan :  
K    = Konstanta kesetimbangan pada suhu tertentu 
T    = Suhu tertentu 
KH 15.298∆  = Panas reaksi standar pada 298,15 K 
Pada suhu 130oC (403,15 K) besarnya konstanta kesetimbangan 
dapat dihitung sebagai berikut : 
15.403
15.289ln
K
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −∆−
15.40315.298
15.298 11
TTR
H K  
12041,2
ln 15.298
e
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −−
15,403
1
15,298
1
314,8
66500  
K  = 1,86 x 109                                                                                                                                                                               
Karena harga konstanta kesetimbangan relatif besar, maka reaksi 
berlangsung searah ke arah kanan (irreversible). 
 
c. Reaksi Hidrogenasi : 
Reaksi Hidrogenasi 1 : 
∆H°298  = ∆Hf° produk – ∆Hf° reaktan 
∆H°298  = -54,465 kJ/mol 
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T reaksi = 177°C (470,15°K) 
∆H(T)  = ∆H°298 + ∫ produkCpdt - ∫ tanreakCpdt  
∆H(T)  = -54,465 kJ/mol + 2,465 x 104 J/mol 
∆H(T)  = -29,9 kJ/mol 
Karena ∆H negatif, maka reaksi bersifat eksotermis. 
∆G°  = - RT ln K 
∆Gtotal  = ∆Gf produk – ∆Gf reaktan 
  = -40,32 kJ/mol 
ln Kp  = - 
RT
∆G  
  = - 
15,298.314,8
40320−  
Kp  = 1,166 x 107 
K
K 15.298ln   = ⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −∆−
TKTR
H K 11
15.298
15.298         
 (Smith & VanNess, 1987) 
dengan :  
K    = Konstanta kesetimbangan pada suhu tertentu 
T    = Suhu tertentu 
KH 15.298∆  = Panas reaksi standar pada 298,15 K 
Pada suhu 180oC (453,15 K) besarnya konstanta kesetimbangan 
dapat dihitung sebagai berikut : 
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15.453
15.289ln
K
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −∆−
15.45315.298
15.298 11
TTR
H K  
7166,1
ln 15.298
e
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −−
15,453
1
15,298
1
314,8
54465  
K  = 1,672 x 103                                                                                                                                                                           
Karena harga konstanta kesetimbangan relatif besar, maka reaksi 
berlangsung searah ke arah kanan (irreversible). 
 
Reaksi Hidrogenasi 2 : 
∆H°298  = ∆Hf° produk – ∆Hf° reaktan 
∆H°298  = -65,22 kJ/mol 
T reaksi = 180°C (453,15°K) 
∆H(T)  = ∆H°298 + ∫ produkCpdt - ∫ tanreakCpdt  
∆H(T)  = -65,22 kJ/mol + 4,408 x 104 J/mol 
∆H(T)  = -21,139 kJ/mol 
Karena ∆H negatif, maka reaksi bersifat eksotermis. 
∆G°  = - RT ln K 
∆Gtotal  = ∆Gf produk – ∆Gf reaktan 
   = -42,39 kJ/mol 
ln Kp  = - 
RT
∆G  
   = - 
15,298.314,8
42390−  
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Kp  = 2,695 x 107 
K
K 15.298ln   = ⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ −∆−
TKTR
H K 11
15.298
15.298         
(Smith & VanNess, 1987) 
dengan :  
K    = Konstanta kesetimbangan pada suhu tertentu 
T    = Suhu tertentu 
KH 15.298∆  = Panas reaksi standar pada 298.15 K 
Pada suhu 180oC (453,15 K) besarnya konstanta kesetimbangan dapat 
dihitung sebagai berikut : 
15.453
15.289ln
K
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −∆−
15.45315.298
15.298 11
TTR
H K  
7695,2
ln 15.298
e
K
  = ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ −−
15,453
1
15,298
1
314,8
65220  
K    = 3,451 x 103                                                                                                                                                                  
Karena harga konstanta kesetimbangan relatif besar, maka reaksi 
berlangsung searah ke arah kanan (irreversible). 
 
2.2.4 Tinjauan Kinetika 
Tinjauan secara kinetika dimaksudkan untuk mengetahui pengaruh 
perubahan suhu terhadap kecepatan reaksi. 
a. Reaksi Aldolisasi 
2C4H8O(l) ⎯⎯ →⎯katalis  C8H14O(l) + H2O(l) 
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Waktu tinggal untuk reaksi aldolisasi adalah 3 menit.  
(US. Patent 4684750) 
Kecepatan reaksi n-Butiraldehid menjadi 2-etil-2 heksenal dan air 
adalah reaksi orde dua. Dari hasil perhitungan neraca massa reaktor 
alir tangki berpengaduk diperoleh besarnya konstanta kecepatan 
reaksi aldolisasi adalah dituliskan sebagai berikut : 
k = 0.005546226 m3/(mol.s) 
Perhitungan untuk mencari konstanta kecepatan reaksi aldolisasi 
dapat dilihat pada lampiran C. 
b. Reaksi Hidrogenasi  
Reaksi Hidrogenasi 1 :  
C8H14O(g) + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  C8H16O 
Kecepatan reaksi 2-etil-2 heksenal dengan hidrogen menjadi 2-etil 
heksanal adalah reaksi orde satu, karena jumlah hidrogen pada reaksi 
ini dibuat berlebih. Harga konstanta kecepatan reaksi dapat dituliskan 
sebagai berikut : 
 log k = 53,96
511,3
92400 +−
T
   
 k dalam kmol/(kg.jam.atm) 
Reaksi Hidrogenasi 2 : 
C8H16O(g) + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  C8H18O 
Kecepatan reaksi 2-etil heksanal dengan hidrogen menjadi 2-etil 
heksanol adalah reaksi orde satu, karena jumlah hidrogen pada reaksi 
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ini dibuat berlebih. Harga konstanta kecepatan reaksi dapat dituliskan 
sebagai berikut : 
log k = 24,41
191,1
75100 +−
T
   
k dalam kmol/(kg.jam.atm) 
(US. Patent : 4018831) 
 
2.2.5 Kondisi Operasi 
Reaksi hidroformilasi dijalankan dalam reaktor gelembung yang 
dioperasikan pada suhu 120°C, tekanan 10 atm. Umpan karbonmonoksida 
dan Hidrogen dibuat berlebih dengan perbandingan sebagai berikut  
Karbonmonksida : Hidrogen : Propilen = 2,8 : 2,8 : 1. Katalis rhodium 
triphenylphospine yang berupa padatan sebelum dimasukkan ke dalam 
reaktor dilarutkan dengan air dalam sebuah mixer.  
Reaksi aldolisasi dijalankan dalam reaktor jenis CSTR yang 
dioperasikan pada suhu 130°C, 5 atm. Kondisi operasi pada reaksi 
aldolisasi dipilih mendasarkan pada pertimbangan bahwa kondisi operasi 
tersebut adalah isotermal non-adiabatik dan suhu operasinya 80-150°C, 3-
10 atm. Jika kondisi operasi dilakukan di luar range tersebut, maka 
konversi yang diharapkan yaitu lebih dari 99 % tidak akan tercapai. 
Reaksi hidrogenasi dijalankan dalam 2 tahap. Reaksi hidrogenasi 
pertama dijalankan pada reaktor fixed bed multitube yang dioperasikan 
pada kisaran suhu 100-180°C, tekanan 5 atm. Konversi reaksi sebesar 
99%. Reaksi ini dijalankan dalam fase gas, dan digunakan katalis Cu. 
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Pada reaksi hidrogenasi, digunakan katalis nikel yang merupakan katalis 
untuk menghambat reaksi samping. Sedangkan reaksi hidrogenasi tahap 
dua dijalankan dalam reaktor fixed bed multitube fase gas dengan katalis 
padat berupa Ni. Reaksi ini dioperasikan pada kisaran suhu 100-180°C, 
tekanan 10 atm. Konversi yang didapat sebesar 97%.  
 
2.2.6 Katalis 
Katalis berfungsi untuk mempercepat laju reaksi, meskipun katalis 
tidak berubah pada akhir reaksi, tetapi katalis tetap ikut aktif dalam 
reaksi. Kecepatan reaksi dapat dipercepat karena energi aktifasi tiap 
langkah reaksi dengan menggunakan katalis akan lebih rendah jika 
dibandingkan dengan tidak menggunakan katalis. Konversi 
kesetimbangan tidak dipengaruhi katalis, tetapi selektifitas dapat 
ditingkatkan dengan adanya katalis. 
Pada reaksi hidroformilasi digunakan katalis rhodium 
triphenylphospine yang dilarutkan dalam air. Katalis ini berfungsi untuk 
mengikat propilen dan karbonmonoksida. Setelah terikat pada katalis, 
propilen dan CO akan menghidrogenelisis menjadi butiraldehid. Dengan 
adanya penggunaan katalis Rhodium triphenylphospine akan memberikan 
ratio produk n-butiraldehid dengan i-butiraldehid cukup besar yaitu 
sekitar 20 : 1. 
Reaksi aldolisasi merupakan reaksi katalitik yang berjalan dengan 
bantuan larutan alkali. Konsentrasi NaOH yang dipakai pada reaksi ini 
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adalah 20% (persen berat) dengan perbandingan antara n-butiraldehid dan 
katalis NaOH adalah 100:1. Pada reaksi aldolisasi dipilih katalis NaOH 
karena harga larutan NaOH cukup murah. 
 Pada reaksi hidrogenasi katalitik umumnya penurunan tekanan akan 
semakin besar bila diameter katalis semakin kecil, tetapi permukaan yang 
luas lebih baik karena laju reaksi setara dengan luas permukaan yang 
ditempati. 
Katalis yang digunakan dalam reaksi hidrogenasi tahap pertama 
adalah Cu. Sedangkan reaksi hidrogenasi tahap kedua menggunakan 
katalis Ni. 
 
2.3. Diagram Alir Proses dan Tahapan Proses 
2.3.1 Diagram Alir Proses 
a. Diagram alir kualitatif (gambar 2.3) 
b. Diagram alir kuantitatif (gambar 2.4)  
c. Diagram alir proses (gambar 2.5) 
2.3.2 Tahapan Proses 
Proses produksi 2-Etil Heksanol dapat dibagi dalam beberapa 
tahap, yaitu : 
a. Persiapan bahan baku 
1). Bahan baku propilen dan hidrogen pada fase gas dengan suhu 
30°C tekanan 10 atm dialirkan melalui pipa dari supplier 
dicampur dengan bahan baku karbonmonoksida pada fase gas 
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dengan suhu 30°C tekanan 10 atm yang dialirkan dari tangki 
penyimpanan karbonmonoksida (T-01) dan arus recycle dari 
kondensor parsial 1 (CP-01) yang mempunyai tekanan 10 atm 
suhu 45°C. 
2). Katalis Rhodium triphenylphospine berbentuk padatan dialirkan 
melalui conveyor dari silo 1 (S-01) menuju mixer 1 (M-01). Di 
dalam mixer, katalis ini dilarutkan dengan air sehingga diperoleh 
larutan katalis dengan konsentrasi 12%. Selanjutnya larutan 
katalis tersebut dicampur dengan arus recycle dari bottom 
dekanter 1 (Dc-01) dan dialirkan menuju reaktor gelembung    
(R-01). 
b. Pembentukan Produk 
1.) Reaksi 1 
Di dalam reaktor gelembung terjadi reaksi pembentukan n-
butiraldehid dan i-butiraldehid sebagai produk samping. Reaktor 
beroperasi pada suhu 120°C tekanan 10 atm. Reaksi yang terjadi 
adalah gas-cair dengan bantuan katalis larutan rhodium 
triphenylphospine. Reaksi bersifat eksotermis dan irreversible. 
Reaktan gas dialirkan dari bagian bawah reaktor. Dalam reaktor 
terjadi kenaikan temperatur akibat reaksi yang eksotermis 
sehingga untuk mempertahankan kondisi operasi diperlukan koil 
pendingin.  
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2.) Pemisahan produk R-01 
Gas keluaran R-01 yang terdiri dari sisa reaktan dan 
sebagian produk dikondensasikan dalam kondensor parsial (CP-
01). Keluaran CP-01 bersuhu 45°C dengan tekanan yang masih 
tetap sama yaitu 10 atm. Produk atas kondensor parsial berupa 
gas sisa reaktan di-recycle menuju R-01. Sebagian dari gas 
tersebut di-purging untuk mengurangi kandungan inert yang 
terkandung di dalam gas. Gas purging sebelum dibuang ke udara 
bebas dibakar terlebih dulu karena mengandung 
karbonmonoksida yang sangat beracun bagi makhluk hidup. 
Produk cair dari R-01 dialirkan menuju Dc-01. Dc-01 
bersuhu 130°C tekanan 10 atm. Dalam Dc-01 terjadi pemisahan 
berdasarkan perbedaan berat jenis, sehingga cairan terbagi 
menjadi 2 fase. Fase ringan terdiri dari n-butiraldehid, dan fase 
berat terdiri dari n-butiraldehid, i-butiraldehid, air dan katalis. 
Fase berat tersebut sebagian di-recycle menuju R-01, dan 
sebagian di-purging untuk selanjutnya diolah ke Unit 
Pengolahan Limbah.  
n-butiraldehid dari fase ringan Dc-01 selanjutnya dicampur 
dengan kondensat CP-01 dan diekspansikan dalam expantion 
valve (EV-01) untuk menurunkan tekanan dari 10 atm menjadi 5 
atm. Sebagian kecil dari cairan tersebut ada yang menguap 
karena penurunan tekanan sehingga harus dipisahkan dalam 
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sebuah flash drum. Cairan dari flash drum lalu dimasukkan 
dalam reaktor alir tangki berpengaduk (R-02). 
3.) Reaksi 2 
Di dalam R-02 terjadi reaksi pembentukan 2-etil-2 
heksenal dan air dari n-butiraldehid. Reaksi ini terjadi dalam 
fase cair, suhu 130°C tekanan 5 atm. Konversi yang terjadi 
sebesar 99%. Katalis yang digunakan yaitu larutan NaOH 20%. 
Larutan NaOH 20% dibuat dengan mengencerkan larutan NaOH 
40% dalam mixer (M-02). Reaksi bersifat eksotermis dan 
irreversibel. Karena reaksi bersifat eksotermis maka di dalam 
reaktor terjadi kenaikan temperatur sehingga untuk 
mempertahankan kondisi operasi diperlukan koil pendingin. 
4.) Pemisahan produk R-02 
Produk keluaran R-02 yang terdiri dari 2-etil-2 heksenal, 
air dan sisa reaktan dipisahkan dalam dekanter (Dc-02). Dc-02 
bersuhu 130°C dan tekanan 5 atm. 2-etil-2 heksenal hanya 
sedikit larut dalam air dan memiliki berat jenis yang lebih 
rendah dari air sehingga senyawa ini berada di fase ringan. Fase 
berat dari Dc-02 dibuang untuk selanjutnya diolah di Unit 
Pengolahan Limbah.  
5.) Pemanasan Suhu 
2-etil-2 heksenal dari produk atas Dc-02 selanjutnya 
diuapkan di vaporizer (VP-01). 2-etil-2-heksenal keluar VP-01 
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memiliki suhu 177°C tekanan 5 atm. Tidak semua 2-etil-2 
heksenal dapat langsung diuapkan dalam VP-01. Hanya sekitar 
80% dari umpan masuk yang dapat diuapkan dalam VP-01. 
Sehingga 2-etil-2 heksenal yang keluar dari VP-01 masih 
berwujud uap dan cair dan harus dipisahkan dalam separator 
(SP-01). 2-etil-2 heksenal cair yang keluar dari bawah SP-01 
direcycle kembali menuju VP-01. Sedangkan uap 2-etil-2 
heksenal dimasukkan ke bawah reaktor fixed bed multitube 1  
(R-03) 
6.) Reaksi 3a 
R-03 merupakan reaktor fixed bed dengan tekanan 5 atm 
dengan suhu berkisar antara 100°C-180°C. Di dalam reaktor ini 
terjadi reaksi hidrogenasi katalitik gas-padat. Umpan gas 2-etil-2 
heksenal direaksikan dengan gas hidrogen  untuk menghasilkan 
2-etil heksanal. Konversi yang terjadi sebesar 99%. Reaksi yang 
terjadi merupakan reaksi yang bersifat ireversibel dan 
eksotermis sehingga diperlukan pendingin untuk menjaga reaksi 
tetap berada pada kisaran suhu yang diinginkan. 
7.) Kompresi  
2-etil heksanal dan sisa reaktan dari R-03 selanjutnya 
dikompresi di dalam kompresor (C-01) untuk menaikkan 
tekanan menjadi 10 atm. Karena gas merupakan fluida 
kompresibel maka setelah kompresi gas tersebut akan 
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mengalami kenaikan suhu sebesar 190°C. Selanjutnya gas hasil 
kompresi dimasukkan ke bagian bawah Reaktor fixed bed 
multitube 2 (R-04). 
8.) Reaksi 3b 
R-04 merupakan reaktor fixed bed multitube dengan 
tekanan 10 atm dengan suhu berkisar antara 100°C-180°C. Di 
dalam reaktor ini terjadi reaksi hidrogenasi katalitik gas-padat. 
Umpan gas 2-etil heksanal dan sisa reaktan dari R-03 dicampur 
dengan recycle dari menara destilasi (D-01) lalu direaksikan 
dengan gas hidrogen untuk menghasilkan 2-etil heksanol. 
Konversi yang terjadi sebesar 97%. Reaksi yang terjadi 
merupakan reaksi yang bersifat irreversibel dan eksotermis 
sehingga diperlukan pendingin untuk menjaga reaksi tetap 
berada pada kisaran suhu yang diinginkan.  
9.) Kondensasi dan ekspansi 
Hasil keluaran R-04 masih berwujud gas sehingga perlu 
dikondensasikan dalam kondensor parsial (CP-02). Gas dan 
Kondensat yang terbentuk dipisahkan dalam separator (SP-02). 
Gas yang tidak terkondensasi di-recycle ke R-04, sedangkan 
kondensat yang dihasilkan selanjutnya diekspansikan untuk 
menurunkan tekanan hingga 1 atm.  
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c. Pemurnian Produk 
Kondensat yang telah diekspansikan tersebut lalu diumpankan 
ke menara destilasi (D-01). Umpan masuk pada tray ke 17 dari 
bawah. D-01 memiliki 29 tray termasuk reboiler parsial. Sebagian 
produk atas yang terdiri dari 2-etil heksanal, 2-etil-2 heksenal, dan 
sedikit 2-etil heksanol dipompa, lalu diuapkan dalam Vaporizer 
(VP-02) untuk selanjutnya di-recycle ke R-04.  
d. Penyimpanan Produk 
Produk bawah D-01 yang terdiri dari 2-etil-2 heksenal, 2-etil 
heksanal, dan komposisi terbesar yaitu 2-etil heksanol sebagai 
produk utama yang diinginkan lalu diturunkan suhunya hingga 30°C 
dalam cooler untuk selanjutnya dalam tangki penyimpan (T-03). 
 
2.4. Neraca Massa dan Neraca Panas 
Produk       : 2-Etil Heksanol 99,8% wt  
Kapasitas perancangan  : 100.000 ton/tahun 
Waktu operasi selama 1 tahun : 330 hari 
Waktu operasi selama 1 hari : 24 jam 
2.4.1. Neraca Massa 
Diagram alir neraca massa sistem tabel 
Basis perhitungan  : 1 jam operasi 
Satuan    : kg 
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a. Neraca Massa Total 
Arus-arus yang terlibat selama proses produksi 2-Etil 
Heksanol dan neraca massa total disajikan berturut-turut dalam tabel 
2.2 dan tabel 2.3 sebagai berikut : 
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Tabel 2.2.  Komponen Tiap Arus 
Arus 
Komponen 
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 
H2 v v - v v - - - v v v v - - - - - - - - - - - - - 
CO - v - v v - - - v v v v - - - - - - - - - - - - - 
CH4 v - - v v - - - v v v v - - - - - - - - - - - - - 
C3H6 - - v v v - - - v v v v - - - - - - - - - - - - - 
C3H8 - - v v v - - - v v v v - - - - - - - - - - - - - 
i-C4H8O - - - - - - - - v - - - v v v v v - v v v - - - v 
C4H8O - - - - - - - - v - - - v v v v v v v v v - - - v 
H2O - - - - - v  v v - - - v v v v v - v v v v v v v 
Rh(TPP) - - - - - - v v v - - - v v v v v - v v v - - - v 
NaOH - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - v - v v 
Na2CO3 - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - v - v v 
C8H14O - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - v 
C8H16O - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
C8H18O - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
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Arus 
Komponen 
26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 
H2 - - - v v v v v v v v v v v v - - - - - - - - 
CO - - - - - - - - - -   - - - - - - - - - - - 
CH4 - - - v v v v v v v v v v v v - - - - - - - - 
C3H6 - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
C3H8 - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
i-C4H8O v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
C4H8O v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
H2O v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
Rh(TPP) v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
NaOH v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
Na2CO3 v  - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 
C8H14O v v v - v v v v v - v v - - - v v v v v v v v 
C8H16O - - - - - v v v v - v v - - - v v v v v v v v 
C8H18O - - - - - - - - v - v v - - - v v v v v v v v 
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Tabel 2.3   Neraca Massa Total 
INPUT OUTPUT Kompone
n 1 2 3 6 7 22 23 29 36 11 16 20 26 40 45 49 
H2 639,32 253,02 - - - - - 397,52 147,99 450,53 - - - 153,28 - - 
CO  12.398,05 - - - - -   6.259,55 - - - - - - 
CH4 12,0 - - - - - - 6,46 2,41 12,30 - - - 8,95 - - 
C3H6 - - 9.274,18 - - - - - - 51,96 - - - - - - 
C3H8 - - 150,80 - - - - - - 150,79 - - - - - - 
i-C4H8O - - - - - - - - - - 527,03 0,10 263,00 - - - 
C4H8O - - - - - - - - - - 613,28 3,98 172,74 - - - 
H2O - - - 18.552,35 - 43,18 71,98 - - - 15.332,10 0,36 5.111,80 - - - 
Rh(TPP) - - - - 2.304,87 - - - - - 2.304,86 0,00 0,01 - - - 
NaOH - - - - - 28,73 - - - - - - 28,73 - - - 
Na2CO3 - - - - - 0,06 - - - - - - 0,06 - - - 
C8H14O - - - - - - - - - - - - 3,58 - 97,71 19,25 
C8H16O - - - - - - - - - - - - - - 90,01 8,38 
C8H18O - - - - - - - - - - - - - - 4,46 12.614,53 
Total 651,32 12.651,07 22.727,67 18.552,35 20.857,23 71,98 71,98 403,99 150,40 6.925,12 18.477,27 4,44 5.579,92 162,22 192,17 12.642,16 
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b. Neraca massa di Mixer 01 
Tabel 2.4  Neraca Massa di sekitar Mixer 01 
Input Output 
Komponen 
Arus  6 Arus 7 Arus 8 
Rh(TPP) - 2.304,8746 2.304,8746 
H2O 18.552,3548 - 18.552,3548 
18.552,3548 2.304,8746 20.857,2294 
Total 
20.857,2294 20.857,2294 
 
c. Neraca massa  di Reaktor 01 
Tabel 2.5   Neraca Massa di sekitar R-01  
Input  Output  Kompone
n Arus 5 Arus 8 Arus 15 Arus 9 Arus 14 
H2 1.249,5768 807,7621 
CH4 22,0451 22,0454 
CO 17.361,4314 11.222,9253 
C3H6 9.315,3771 93,1538 
C3H8 270,3725 270,3717 
i-C4H8O  553,7958 263,1010 1.080,8219
C4H8O  644,4351 2.415,6953 13.241,156
H2O  18.552,3548 16.110,8763 3.220,2538 31.442,977
Rh(TPP)  2.304,8746 2.421,9296 0,0174 4.726,7869
28.218,8030 20.857,2294 19.731,0368 18.315,3258 50.491,742
Total 
68.807,0692 68.807,0686 
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d. Neraca Massa Separator Kondensor Parsial 01 
Tabel 2.6   Neraca Massa di sekitar SP-01  
Input  Output               
Komponen 
Arus 9 Arus 10  Arus 13 
H2 807,7621 807,7621 - 
CH4 11.222,9253 11.222,9253 - 
CO 22,0454 22,0454 - 
C3H6 93,1538 93,1538 - 
C3H8 270,3717 270,3717 - 
i-C4H8O 263,1010 - 263,1010 
C4H8O 2.415,6953 - 2.415,6953 
H2O 3.220,2538 - 3.220,2538 
18.315,3085 12.416,2583 5.899,0501 
Jumlah  
18.315,3085 18.315,3085 
 
e. Neraca Massa Dekanter 1 
Tabel 2.7   Neraca Massa di sekitar Dc-01  
Input Output 
Komponen
Arus 14 Arus 18 Arus 15 
i-C4H8O 1.080,8219 0,0000 1.080,8219 
C4H8O 13.241,1567 11.983,4376 1.257,7191 
H2O 31.442,9773 0,0000 31.442,9773 
Rh(TPP) 4.726,7869 0,0000 4.726,7869 
50.491,7428 11.983,4376 38.508,3052 
Jumlah 
50.491,7428 50.491,7428 
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f. Neraca Massa Flash Drum 
Tabel 2.8   Neraca Massa di sekitar FD  
Input  Output  Komponen 
Arus 19 Arus 20 Arus 21
i-C4H8O 263,1010 0,1017 262,9993
C4H8O 14.399,1329 3,9773 14.395,1556
H2O 3.220,2538 0,3584 3.219,8955
Rh(TPP) 0,0174 0,0000 0,0174
17.882,5051 4,4374 17.878,0677Total 
17.882,5051 17.882,5051 
 
g. Neraca Massa Mixer 2 
Tabel 2.9   Neraca Massa di sekitar M-02 
Input Output 
Komponen 
Arus  22 Arus 23 Arus 24 
NaOH 28,7327 - 28,7327 
Na2CO3 0,0576 - 0,0576 
H2O 43,1855 71,9758 115,1612 
71,9758 71,9758 143,9516 
Total 
143,9516 143,9516 
 
h. Neraca massa di Reaktor 02 
Tabel 2.10   Neraca Massa di sekitar R-02 
Input  Output  
Komponen Arus 21 Arus 24 Arus 25 
i - C4H8O 262,9993 262,9993
C4H8O 14.395,1556 172,7419
H2O 3.219,8955 115,1612 5.111,7983
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Rh(TPP) 0,0174 0,0125
NaOH 28,7327 28,7327
Na2CO3 0,0576 0,0576
C8H14O 12.445,6722
17.878,0678 143,9515 18.022,0144
Total 
18.022,0144 18.022,0144
 
i. Neraca Massa Dekanter 2 
Tabel 2.11   Neraca Massa di sekitar Dc-02 
Input Output Komponen
Arus 25 Arus 26 Arus 27 
i - C4H8 262,9993 262,9992908 0,0000 
C4H8 172,7419 172,7419 0,0000 
H2O 5.111,7983 5.111,7983 0,0000 
Rh(TPP) 0,0125 0,0125 0,0000 
NaOH 28,7327 28,7327 0,0000 
Na2CO3 0,0576 0,0576 0,0000 
C8H14O 12.445,6722 3,5783 12.442,0939 
18.022,0144 5.579,9204 12.442,0939 
Total 
18.022,0144 18.022,0144 
 
j. Neraca massa di Reaktor 03 
Tabel 2.12   Neraca Massa di sekitar R-03 
Input  Output  
Komponen Arus 30 Arus 31 
H2 397,5223 200,6295 
CH4 6,4638 6,4638 
C8H14O 12.442,0939 116,9557 
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C8H16O - 12.522,0310 
Total 12.846,0800 12.846,0800 
 
k. Neraca massa di Reaktor 04 
Tabel 2.13   Neraca Massa di sekitar R-04 
Input  Output  
Komponen Arus 36 Arus 37 
H2 402,2772 206,9314
CH4 12,0776 12,0776
C8H14O 410,0788 410,0788
C8H16O 12.792,0553 368,4112
C8H18O 13,3668 12.632,3567
Total 13.629,8557 13.629,8557
 
l. Neraca Massa Separator Kondensor Parsial 02 
Tabel 2.14   Neraca Massa di sekitar SP-04 
Input  Output               
Komponen 
Arus 37 Arus 38  Arus 41 
H2 206,9314 206,9314 - 
CH4 12,0776 12,0776 - 
C8H14O 410,0788 410,0788
C8H16O 368,4112 368,4112
C8H18O 12.632,3567 12.632,3567
13.629,8557 219,0090 13.410,8467
Jumlah  13.629,8557 13.629,8557 
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m. Neraca Massa di Menara Distilasi 
Tabel 2.15   Neraca Massa di sekitar D 
Input  Output  
Komponen Arus 42 Arus 43 Arus 47 
C8H14O 368,4112 360,0323 8,3789
C8H16O 410,0788 390,8308 19,2480
C8H18O 12.632,3567 17,8224 12.614,5343
13.410,8467 768,6855 12.642,1611
Total 13.410,8467 13.410,8467 
 
2.4.2. Neraca Panas 
Basis perhitungan   : 1jam operasi 
Satuan     : kJ 
a. Neraca Panas di Mixer 01 
Tabel 2.16  Neraca Panas di sekitar R-01 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 6 7.481,8877  
Q masuk arus 7 388.724,5389  
Q keluar arus 8 396.206,4266 
Total 396.206,4266 396.206,4266 
 
b. Neraca Panas di Reaktor 01 
Tabel 2.17  Neraca Panas di sekitar R-01 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 8 396.206,4266
Q masuk arus 5 416.616,4594
Q masuk arus 17 6.800.301,4444
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol Proses Ruhrchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                                                                           
Bab II Deskripsi Proses 
 
Q reaksi 23.204.637,6636
Q yang diserap pendingin 2.692.206,6215
Q keluar arus 9 12.150.703,5357
Q keluar arus 14 15.974.851,8368
Total 30.817.761,99 30.817.761,99
 
c. Neraca Panas Kondensor Parsial 01 
Tabel 2.18  Neraca Panas di sekitar SP-01 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 9 12.150.703,5357
Q yang diserap pendingin 11.277.836,1346
Q keluar arus 10 483.143,4092
Q keluar arus 13 389.723,9920
Total 12.150.703,5357 12.150.703,5357
 
d. Neraca Panas Dekanter 1 
Tabel 2.19  Neraca Panas di sekitar Dc-01 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 14 15.974.851,8368  
Q keluar arus 18 (fr.ringan)   2.702.965,2143
Q keluar arus 15 (fr.berat)   13.271.886,6225
Total 15.974.851,8368 15.974.851,8368
 
e. Neraca Panas Flash Drum 
Tabel 2.20  Neraca Panas di sekitar FD 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 19 3.092.689,206  
Q keluar arus 20 (gas)  3.182,5274
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Q keluar arus 21 (cairan)  2.632.096,5791
Q hilang ke lingkungan  457.410,0996 
Total 3.092.689,206 3.092.689,206 
 
f. Neraca Panas Mixer 2 
Tabel 2.21  Neraca Panas di sekitar M-02 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 22 1.217,9817  
Q masuk arus 23 1.508,0970 
Q keluar arus 24  2.726,0787
Total 2.726,0787 2.726,0787
 
g. Neraca Panas di sekitar Reaktor 02  
Tabel 2.22   Neraca Panas di sekitar R-02 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 21 2.632.096,5791 
Q masuk arus 24 2.726,0787 
Q panas reaksi 5.860.409,5183 
Q yang diserap pendingin  2.975.901,688  
Q keluar arus 25  5.519.330,4889
Total 8.495.232,176 8.495.232,176
 
h. Neraca Panas di sekitar Dekanter 02 
Tabel 2.23 Neraca Panas di sekitar Dc-02 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 25 5.519.330,4889  
Q keluar arus 27 (fr ringan )  3.150.065,2800
Q keluar arus 26 (fr berat)   2.369.265,2089
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Total 5.519.330,4889 5.519.330,4889
 
i. Neraca Panas di sekitar Vaporizer 
Tabel 2.24 Neraca Panas di sekitar V-01 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 27 3.150.065,2800  
Q keluar arus 28  8.594.869,6921
Q arus pemanas (steam)  5.444.804,4121
Total 8.594.869,6921 8.594.869,6921
 
j. Neraca Panas di Sekitar Reaktor 3 (R-03) 
Tabel 2.25   Neraca Panas di sekitar R-03 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 28 8.594.869,6921 
Q masuk arus 29 28.444,0168 
Q reaksi 2.920.478,9983 
Q yang diserap pendingin  2.981.645,102
Q keluar arus 31  8.562.147,6041
Total 11.543.792,71 11.543.792,71
 
k. Neraca Panas di Kompresor  
Tabel 2.26   Neraca Panas di sekitar K 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 31 8.562.147,6041 
Q keluar arus 32  9.027.294,8502
Q yang timbul di kompresor 465.146,976 
Total 9.027.294,8502 9.027.294,8502
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l. Neraca Panas di Reaktor 04 
Tabel 2.27   Neraca Panas di sekitar R-04 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 32 9.027.294,8502  
Q masuk arus 40 115,864.9650  
Q masuk arus 46 521,520.4590  
Q masuk arus 35 10.589,4738  
Q panas reaksi 2.072.932,8913  
Q yang diserap pendingin  1.858.878,683 
Q keluar arus 37  9.889.323,9560 
Total 11.748.202,64 11.748.202,64 
 
m. Neraca Panas di Kondensor Parsial 2 
Tabel 2.28   Neraca Panas di sekitar CP-02 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 37 9.889.323,9560
Q keluar arus 38 (gas) 446.870,3117
Q keluar arus 41 (cairan) 4.784.388,3642
Q yang diserap pendingin 4.658.065,2801
Total 9.889.323,9560 9.889.323,9560
n. Neraca Panas di Expantion Valve 
Tabel 2.29   Neraca Panas di sekitar Expantion Valve 
Arus INPUT (kJ) OUTPUT (kJ) 
Q masuk arus 41 4.784.388,3642 
Q keluar arus 42  4.321.972,6117
Q yang hilang ke lingkungan  462.415,7525
Total 4.784.388,3642 4.784.388,3642
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o. Neraca Panas di Menara Distilasi 
Tabel 2.30   Neraca Panas di sekitar MD 
Arus Input Output 
Q masuk arus 42 4.321.972,6117
Q keluar arus 43 144.820,7637
Q keluar arus 47 3.444.996,7706
Q pendingin (kondensor) 4.860.862,0671
Q pemanas (reboiler) 4.128.706,9897
Total 8.450.679,6014 8.450.679,6014
 
p. Neraca Panas di Vaporizer-02 
Tabel 2.31   Neraca Panas di sekitar V-02 
Arus Input Output 
Q masuk arus 45 108.615,5728
Q keluar arus 46 521.520,4590
Q yang disuplai pemanas 
(steam) 412.904,8863
Total 521.520,4590 521.520,4590
 
q. Neraca Panas di Cooler 
Tabel 2.32   Neraca Panas di sekitar Cooler 
Arus Input Output 
Q masuk arus 47 3.444.996,7706
Q keluar arus 48 216.975,0956
Q yang diserap pendingin 3.228.021,6750
Total 3.444.996,7706 3.444.996,7706
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r. Neraca Panas Total 
Tabel 2.33   Neraca Panas Total 
Input  Output 
Komponen kJ/jam  Komponen kJ/jam 
Arus  4  202.944,5149  Arus 11 269.471,4646
Arus  8 396.206,4266  Arus  16  6.471.585,1781
Arus  22  1.217,9817  Arus  20 3.182,5274
Arus  23 1.508,0970  Arus  26 2.369.265,2089
Arus  29 28.444,0168  Arus  39 331.005,3468
Arus  35 10.589,4738  Arus  44 36.205,1909
Panas reaksi reaktor 1 23.204.637,6636  Arus  48 216.975,0956
Panas reaksi reaktor 2 5.860.409,5183  Pendingin  reaktor 1 2.692.206,6215
Panas reaksi reaktor 3 2.920.478,9983  Pendingin  reaktor 2 2.975.901,6873
Panas reaksi reaktor 4 2.072.932,8913  Pendingin  reaktor 3 2.981.645,102
Panas steam vaporizer 1 5.444.804,4121  Pendingin  reaktor 4 1.858.878,683
Panas steam vaporizer 2 412.904,8863  Kondensor parsial 1 11.277.836,1346
Panas di reboiler 4.128.706,9897  Kondensor  parsial 2 4.658.065,2801
Panas timbul di kompresor 465.146,976  Panas hilang di flashdrum 1 457.410,0998
   
Panas  hilang di 
expans.valve 462.415,7525
   Kondensor  486.0862,0670
   Cooler 3.228.021,6750
Total 45.252.156,7324  Total 45.252.156,7324
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2.5 Lay Out Pabrik dan Peralatan 
2.5.1 Lay Out Pabrik 
Tata letak pabrik merupakan suatu pengaturan yang optimal dari 
seperangkat fasilitas-fasilitas dalam pabrik. Tata letak yang tepat 
sangat penting untuk mendapatkan efisiensi, keselamatan, dan 
kelancaran kerja para pekerja serta keselamatan proses. 
Untuk mencapai kondisi yang optimal, maka hal-hal yang harus 
diperhatikan dalam menentukan tata letak pabrik adalah : 
a. Pabrik 2-Etil Heksanol ini merupakan pabrik baru (bukan 
pengembangan), sehingga penentuan lay out tidak dibatasi oleh 
bangunan yang ada. 
b. Kemungkinan perluasan pabrik sebagai pengembangan pabrik di 
masa depan. 
c. Faktor keamanan sangat diperlukan untuk bahaya kebakaran dan 
ledakan, maka perencanaan lay out selalu diusahakan jauh dari 
sumber api, bahan panas, dan dari bahan yang mudah meledak, 
juga jauh dari asap atau gas beracun. 
d. Sistim kontruksi yang direncanakan adalah out door  untuk 
menekan biaya bangunan dan gedung, dan juga karena iklim 
Indonesia memungkinkan konstruksi secara out door. 
e. Harga tanah amat tinggi sehingga diperlukan efisiensi dalam 
pemakaian dan pengaturan ruangan / lahan. (Vilbrant,1959) 
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Secara garis besar lay out dibagi menjadi beberapa bagian 
utama, yaitu : 
a. Daerah administrasi / perkantoran, laboratorium dan ruang kontrol 
Merupakan pusat kegiatan administrasi pabrik yang mengatur 
kelancaran operasi. Laboratorium dan ruang kontrol sebagai pusat 
pengendalian proses, kualitas dan kuantitas bahan yang akan 
diproses serta produk yang dijual. 
b. Daerah proses 
Merupakan daerah dimana alat proses diletakkan dan proses 
berlangsung. 
c. Daerah penyimpanan bahan baku dan produk. 
Merupakan daerah untuk tangki bahan baku dan produk. 
d. Daerah gudang, bengkel dan garasi. 
Merupakan daerah untuk menampung bahan-bahan yang 
diperlukan oleh pabrik dan untuk keperluan perawatan peralatan 
proses. 
e. Daerah utilitas 
Merupakan daerah dimana kegiatan penyediaan bahan pendukung 
proses berlangsung dipusatkan. 
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Gambar 2.6   Tata Letak Pabrik 
 
 
 
 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol Proses Ruhrchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                                                                           
Bab II Deskripsi Proses 
 
2.5.2 Lay out peralatan 
Beberapa hal yang harus diperhatikan dalam menentukan lay out 
peralatan proses pada pabrik 2-Etil Heksanol, antara lain : 
a. Aliran bahan baku dan produk 
Pengaliran bahan baku dan produk yang tepat akan memberikan 
keuntungan ekonomi yang besar serta menunjang kelancaran dan 
keamanan produksi.  
b. Aliran udara 
Aliran udara di dalam dan di sekitar area proses perlu diperhatikan 
kelancarannya. Hal ini bertujuan untuk menghindari terjadinya 
stagnasi udara pada suatu tempat sehingga mengakibatkan 
akumulasi bahan kimia yang dapat mengancam keselamatan 
pekerja. 
c. Cahaya 
Penerangan seluruh pabrik harus memadai dan pada tempat-
tempat proses yang berbahaya atau beresiko tinggi perlu adanya 
penerangan tambahan. 
d. Lalu lintas manusia 
Dalam perancangan lay out pabrik perlu diperhatikan agar pekerja 
dapat mencapai seluruh alat proses dangan cepat dan mudah. Hal 
ini bertujuan apabila terjadi gangguan pada alat proses dapat 
segera diperbaiki. Keamanan pekerja selama menjalani tugasnya 
juga diprioritaskan. 
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e. Pertimbangan ekonomi 
Dalam menempatkan alat-alat proses diusahakan dapat menekan 
biaya operasi dan menjamin kelancaran dan keamanan produksi 
pabrik. 
f. Jarak antar alat proses 
Untuk alat proses yang mempunyai suhu dan tekanan operasi 
tinggi sebaiknya dipisahkan dengan alat proses lainnya, sehingga 
apabila terjadi ledakan atau kebakaran pada alat tersebut maka 
kerusakan dapat dieliminir. (Vilbrant, hal.184) 
Tata letak alat-alat proses harus dirancang sedemikian rupa sehingga : 
a. Kelancaran proses produksi dapat terjamin 
b. Dapat mengefektifkan luas lahan yang tersedia 
c. Biaya kapital handling menjadi rendah dan dapat menghemat 
pengeluaran untuk kapital yang kurang penting 
d. Karyawan mendapat kepuasan kerja agar dapat meningkatkan 
produktifitas kerja disamping keamanan yang terjadi 
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Skala 1 : 1000 
Gambar 2.7 Tata Letak Peralatan Proses 
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Keterangan : 
T-01  :  Tangki penyimpan CO 
T-02  :  Tangki penyimpan katalis NaOH 
T-03  :  Tangki penyimpan 2-Etil Heksanol 
S-01  :  Silo penyimpan katalis Rh(TPP) 
R-01  :  Reaktor Hidroformilasi 
R-02  :  Reaktor Kondensasi 
R-03  :  Reaktor Hidrogenasi I 
R-04  :  Reaktor Hidrogenasi II 
CP-01  :  Kondensor Parsial I 
CP-02  :  Kondensor Parsial II 
D-01   :  Dekanter I 
D-02   :  Dekanter II 
V-01  :  Vaporizer I 
V-02  :  Vaporizer II 
MD  :  Menara Distilasi 
EV  :  Expantion Valve 
K  :  Kompresor 
HE  :  Heat Exchanger 
P  :  Pompa 
 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                
Bab III Spesifikasi Peralatan Proses 
 
 
BAB III 
SPESIFIKASI PERALATAN PROSES 
 
3.1 Reaktor 1 
Kode   : R-01 
Fungsi :Mereaksikan propilen dengan karbonmonoksida 
dan hidrogen untuk menghasilkan produk utama 
berupa n-butiraldehid dan produk samping berupa 
i-butiraldehid dengan bantuan katalis rhodium 
triphenylphospine yang dilarutkan dalam air. 
Tipe   : Reaktor gelembung 
Jumlah   : 1 buah 
Volume  : 21,689 m3 
Kondisi operasi : T = 120oC 
     P = 10 atm 
Material  : Low Alloy Steel SA-204 grade C 
Diameter  : 3,0231  m 
Tebal shell  : 1 in 
Tebal head  : 1,3750 in 
Tinggi head  : 0.25 m 
Tinggi total  : 4,4712 m 
Lubang gas masuk ( Orifice) 
 Diameter  : 3 mm 
 Jumlah  : 390489 buah 
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Pendingin 
 Tipe  : Koil  
 Susunan koil : Helix 
 Bahan pendingin : Air 
 Jumlah lilitan : 7 lilitan 
 IPS  : 2,5 in 
 Diameter luar : 2,88 in 
 SN   : 40 
 Diameter dalam : 2,469 in 
 Diameter helix : 2,862 m 
 Jarak antar lilitan : 0,073 m 
 Tinggi koil : 1,024 m 
 
3.2 Reaktor 2 
Kode   : R-02 
Fungsi :Mereaksikan n-butiraldehid dalam suatu reaksi 
aldolisasi dengan bantuan katalis larutan NaOH 
untuk menghasilkan produk utama berupa 2 etil 
heksenal dan produk samping berupa air . 
Tipe   : Reaktor alir tangki berpengaduk  
Jumlah   : 1 buah 
Volume  : 1,51 m3 
Kondisi operasi : T = 130oC 
     P = 5 atm 
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Material  : Low Alloy Steel SA-204 grade C 
Diameter  : 1,2437  m 
Tinggi   : 1,2437 m 
Tebal shell  : 0,25 in 
Tebal head  : 0,375 in 
Tinggi head  : 0.076 m 
Tinggi total  : 1,396 m 
Dimensi pengaduk  : 
 Jenis  : propeler dengan 3 blade dan 4 baffle 
 Daya pengaduk : 1,75 HP 
Pendingin 
 Tipe  : Koil  
 Susunan koil : Helix 
 Bahan pendingin : Air 
 Jumlah lilitan : 8 lilitan 
 IPS  : 2,5 in 
 Diameter luar : 2,88 in 
 SN   : 40 
 Diameter dalam : 2,469 in 
 Diameter helix : 0,995 m 
 Jarak antar lilitan : 0,073 m 
 Tinggi koil : 1,17 m 
3.3 Reaktor 3 
Kode   : R-03 
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 Fungsi :Mereaksikan 2-etil-2heksenal dengan katalis Cu, 
sehingga menghasilkan 2-etil heksanal. 
Tipe   : Reaktor fixed bed multitube 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : T = 177oC 
       P = 5 atm 
Katalis   : Cu 
Pendingin  : Air 
Tube   : 
ID  : 0,902 in (2,29 cm) 
OD  : 1 in (2,54 cm) 
BWG  : 18 
Panjang : 8,56 m 
Jumlah  : 8000 
Susunan : Triangular pitch 
Pitch  : 0,032 m 
Clearance : 0,006 m 
∆P  : 0,0009atm 
Shell   : 
Material : Low alloy steel SA-204 grade C 
IDS  : 2,981 m 
Baffle spacing : 0,745 m 
Tebal  : 0,4375 in  
∆P  : 0,083 atm 
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Head   : 
Jenis  : Torisperical dished head 
Material : Low alloy steel SA-204 grade C 
Tebal  : 0,625 in  
Tinggi  : 23,776 in  
 
3.4 Reaktor 4 
 Kode   : R-04 
 Fungsi :Mereaksikan 2-etil heksanal dengan katalis Nikel, 
sehingga menghasilkan 2-etil heksanol. 
Tipe   : Reaktor fixed bed multitube 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : T = 600oC 
       P = 1 atm 
Katalis   : Nikel 
Pendingin  : Air 
Tube   : 
ID  : 0,902 in  
OD  : 1 in  
BWG  : 18 
Panjang : 7,07 m 
Jumlah  : 8000 
Susunan : Triangular pitch 
Pitch  : 0,032 m 
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Clearance : 0,006 m 
∆P  : 0,0018 atm 
Shell   : 
Material : Low alloy steel SA-204 grade C 
IDS  : 2,982 m 
Baffle spacing : 0,745 m 
Tebal  : 0,75 in  
∆P  : 0,336 atm 
Head   : 
Jenis  : torisperical dished head 
Material : Low alloy steel SA-204 grade C 
Tebal  : 1,125 in  
Tinggi  : 24,707 in  
 
3.5 Mixer 1 
Kode   : M-01 
Fungsi   : Mencampur katalis Rhodium triphenylphospine 
                                      dengan air 
Tipe   : Tangki berpengaduk, silinder tegak dengan 
                                       torisperical head 
Jumlah   : 1 buah 
Material  : Stainless steel SA 333 tipe 3 
Volume  : 22,689 m3 
Diameter  : 3,077 m 
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Tinggi   : 3,077 m 
Tebal shell  : 0,1875 in 
Tebal head  : 0,25 in 
Tinggi head  : 0,165 m 
Tinggi total  : 3,242 m 
Pengaduk 
 Jenis pengaduk : Turbin 6 flat blade tanpa baffle 
 Diameter  : 1,026 m 
 Kecepatan  : 64 rpm 
 Daya  : 16 Hp 
 
3.6 Mixer 2 
Kode   : M-02 
Fungsi   : Mengencerkan larutan NaOH 40% untuk 
                                      menghasilkan larutan NaOH 20%. 
Tipe   : Tangki berpengaduk, silinder tegak dengan 
                                       torisperical head 
Jumlah   : 1 buah 
Material  : Stainless steel SA 333 tipe 3 
Volume  : 0,072 m3 
Diameter  : 0,451 m 
Tinggi   : 0,451 m 
Tebal shell  : 0,1875 in 
Tebal head  : 0,1875 in 
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Tinggi head  : 0,035 m 
Tinggi total  : 0,521 m 
Pengaduk 
 Jenis pengaduk : Turbin 6 flat blade tanpa baffle 
 Diameter  : 0,15 m 
 Kecepatan  : 470 rpm 
 Daya  : 0,5 Hp 
 
3.7 Dekanter 1 
Kode :  Dc-01 
Fungsi :  memisahkan n-butiraldehid dengan i-butiraldehid, 
katalis dan air 
Jenis :  Dekanter horisontal, head torispherical 
Bahan konstruksi :  Low-alloy steel SA-204 Grade C 
Diameter :  0,99 m 
Panjang :  2,97 m 
Tinggi pengeluaran fase ringan :  0,86 m 
Tinggi pengeluaran fase berat  :  0,82 m 
Tinggi pemasukan umpan  :  0,71 m 
Waktu tinggal :  4 menit 
Tebal shell :  0,375 in 
Tebal head :  0,625 in 
3.8 Dekanter 2 
Kode :  Dc-02 
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Fungsi :  Memisahkan 2-etil-2 heksenal dengan n-
butiraldehid, i-butiraldehid, dan air 
Jenis :  Dekanter horisontal, head torispherical 
Bahan konstruksi :  Low-alloy steel SA-204 Grade C 
Diameter :  1,3 m 
Panjang :  3,9 m 
Tinggi pengeluaran fase ringan :  0,93 m 
Tinggi pengeluaran fase berat  :  0,83 m 
Tinggi pemasukan umpan  :  0,2 m 
Waktu tinggal :  13 menit 
Tebal shell :  0,3125 in 
Tebal head :  0,375 in 
 
3.9 Kondensor Parsial 1 
Kode :  CP-01 
Fungsi :  Mengembunkan sebagian gas keluar reaktor R-01 
Jenis :  shell and tube heat exchanger 
Jumlah :  1 buah 
Bahan konstruksi :  Low-alloy steel SA-209  
Shell 
 Fluida  :  Gas keluar reaktor R-01 
 Diameter dalam :  19,25 in 
 Pass  :  2 
 Panjang shell  :  16 ft 
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Tube 
 Fluida :  air pendingin 
 Jumlah tube :  152 buah 
 Diameter luar :  1 in 
 Pitch :  1,25 in, triangular 
 BWG :  16 
 
3.10 Kondensor Parsial 2 
Kode :  CP-02 
Fungsi :  Mengembunkan sebagian gas keluar reaktor R-04 
Jenis :  shell and tube heat exchanger 
Jumlah :  1 buah 
Bahan konstruksi :  Low-alloy steel SA-209  
Shell 
 Fluida  :  Gas keluar reaktor 
 Diameter dalam :  13,25 in 
 Pass  :  1 
 Panjang shell  :  16 ft 
 
Tube 
 Fluida :  air pendingin 
 Jumlah tube :  66 buah 
 Diameter luar :  1in 
 Pitch :  1,25 in, triangular 
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 BWG :  16 
 
3.11 Flash Drum 
  Kode   : FD-01 
Fungsi   : Memisahkan antara gas dengan cairan hasil  
                                      ekspansi 
Tipe   : Silinder vertikal, torisperical dished head 
Material  : Carbon steel SA -283 grade C 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : P = 5 atm 
 T  = 81 C 
Waktu tinggal  : 600 detik 
Dimensi flash drum : 
 Diameter  : 2,44 m 
 Tinggi   : 7,32 m 
 Tebal shell  : 0,5 in 
Head : 
 Tebal head  : 0,75 in  
 Tinggi head  : 19,85 in  
Tinggi total   : 7,59 m  
 
3.12 Menara Destilasi 
Kode   : D-01 
Fungsi   : Memisahkan 2-etil-2 heksenal, 2-etil heksanal, dan  
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                                      2-etil heksanol 
Tipe   : Sieve plate tower 
Material  : Low Alloy Steel SA-283 grade C 
P   : 1 atm 
Kondisi operasi  
 Puncak  : T =107 oC  
 Bawah  : T = 140oC 
Shell /Kolom 
 Diameter : 2,09 m 
 Tinggi total : 19,98 m 
 Tebal shell : 0,25 in 
Head 
 Tipe  : Torispherical head 
 Tebal head : 0,3125 in 
 Tinggi head : 0,398 m 
Plate 
 Tipe  : Sieve tray 
 Jumlah plate : 28 (tanpa reboiler) 
 Plate spacing : 0,3 m 
 
3.13 Accumulator 
Kode   : ACC-01 
Fungsi   : Menampung hasil atas menara distilasi D-01 
Tipe   : Horisontal drum dengan torispherical head 
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Material  : Low alloy steel SA-204 grade C 
Kondisi operasi  : T = 107 °C 
     P = 1 atm 
Kapasitas  : 0.08 m3 
Diameter  : 0.34 m 
Panjang  : 1,02 m 
Tebal shell  : 0.1875 in  
Tebal head  : 0.1875 in 
Panjang total  : 1,23 m 
Pipa pengeluaran 
IPS   : 1 in 
OD   : 1,32 in 
ID   : 1,05 in 
SN   : 40 
 
3.14 Tangki Karbonmonoksida 
Kode   : T-01 
Fungsi   : Menyimpan karbonmonoksida cair selama 14 hari 
Tipe   : Tangki silinder horisontal hemispherichl head 
Jumlah   : 6 buah 
Kondisi operasi : T = -160 °C 
     P = 10 atm 
Material  : Alloy Steel SA 182-grade C 
Diameter  : 8,52 m 
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Panjang  : 17,03 m 
Tebal shell  : 1,75 in 
Tebal head  : 1 in 
Panjang head  : 4,26 m 
Panjang total  : 21,29 m 
Refrigerant  : Metana 
 
3.15 Tangki larutan NaOH 
Kode   : T-02 
Fungsi   : Menyimpan katalis larutan NaOH 40% selama 1 
                                      bulan 
Tipe   : Tangki silinder vertikal flat bottomed dan  
  head conical 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : T = 30 °C 
     P = 1 atm 
Material  : Carbon Steel SA 283-grade C 
Diameter  : 2,26 m 
Tinggi   : 2,26 m 
Tebal shell  : 0,5 in 
Tebal head  : 0,25 in 
Tinggi head  : 0,039 m 
Tinggi total  : 2,29 m 
3.16 Tangki 2-Etil Heksanol 
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Kode   : T-03 
Fungsi   : Menyimpan 2-Etil Heksanol selama 14 hari 
Tipe   : Tangki silinder vertikal, flat bottomed dan atap  
                                       conical 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : T = 30oC 
     P = 1 atm 
Material  : Carbon steel SA-283 grade C 
Diameter  : 15,24 m 
Tinggi   : 7,31 m 
Tebal shell  : Course 1 = 1 in 
     Course 2 = 0,9375 in 
     Course 3 = 0,8125 in 
     Course 4 = 0,8125 in 
Tebal head  : 0,25 in 
Tinggi head  : 1,1 m 
Tinggi total  : 8,42 m 
 
3.17 Silo 
Kode   : S-01 
Fungsi   : Menyimpan katalis Rhodium Triphenylphospine 
                                      selama 15 hari 
Tipe   : Tangki silinder vertikal,  dengan dasar kerucut  
Jumlah   : 7 buah 
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Kondisi operasi : T = 35oC 
     P = 1 atm 
Material  : Carbon steel SA-283 grade C 
Diameter  : 3,5 m 
Tinggi   : 10,5 m 
Tebal shell  : 0,1875 in 
 
3.18 Vaporizer 1 
Kode   : VP-01 
Fungsi   : Menguapkan cairan fase ringan dari dekanter  
                                      Dc-01 
Tipe   : Shell and tube heat exchanger 
Tube side 
 Fluida  : Steam 
 Material  : Low-alloy steel SA-209  
 Suhu  : Tmasuk = 198oC 
  Tkeluar = 198oC 
 OD tube  : 0,75 in 
 Susunan   : Triangular pitch 
 BWG  : 14 
 Pitch  : 1 in 
 Panjang tube : 16 in 
 Jumlah tube : 745 
 Passes  : 1 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                
Bab III Spesifikasi Peralatan Proses 
 
 
 Delta P  : diabaikan (sangat kecil) 
Shell side 
 Fluida  : Fluida dingin 
 Material  : Low-alloy steel SA-209 
 Suhu  : Tmasuk = 130oC 
  Tkeluar = 177oC 
 ID shell  : 31 in 
 Baffle spacing : 6,2 in 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0,2339 Psi 
Uc   : 91,03 Btu/j.ft2.F 
Ud   : 59,7178 Btu/j.ft2.F 
Rd required  : 0,003 j.ft2.F/Btu 
Rd   : 0,0038 j.ft2.F/Btu 
 
3.19 Vaporizer 2 
Kode   : VP-02 
Fungsi   : Menguapkan cairan arus recycle distilat menara 
                                      destilasi D-01  
Tipe   : Shell and tube heat exchanger 
Tube side 
 Fluida  : Steam 
 Material  : Low-alloy steel SA-209  
 Suhu  : Tmasuk = 198oC 
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  Tkeluar = 198oC 
 OD tube  : 0,75 in 
 Susunan   : Triangular pitch 
 BWG  : 14 
 Pitch  : 1 in 
 Panjang tube : 16 in 
 Jumlah tube : 203 
 Passes  : 1 
 Delta P  : diabaikan (sangat kecil) 
Shell side 
 Fluida  : Fluida dingin 
 Material  : Low-alloy steel SA-209 
 Suhu  : Tmasuk = 107oC 
  Tkeluar = 183oC 
 ID shell  : 10 in 
 Baffle spacing : 2 in 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0,2483 Psi 
Uc   : 33,3408 Btu/j.ft2.F 
Ud   : 29,5260 Btu/j.ft2.F 
Rd required  : 0,003 j.ft2.F/Btu 
Rd   : 0,0039 j.ft2.F/Btu 
 
3.20 Separator 1 
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  Kode   : SP-01 
Fungsi   : Memisahkan antara gas dengan kondensat keluar 
                                      dari CP-01. 
Tipe   : Silinder vertikal, flanged and standard dished  
                                      head 
Material  : Carbon steel SA -285 grade A 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : P = 10 atm 
 T  = 45 C 
Waktu tinggal  : 3600 detik 
Dimensi Separator : 
 Diameter  : 1,676 m 
 Tebal shell  :0,675 in 
Head : 
 Tebal head  : 0,625 in  
 Tinggi head  : 0,348 m  
Tinggi total   : 3,71 m  
 
3.21 Separator 2 
  Kode   : SP-02 
Fungsi   : Memisahkan antara gas dengan kondensat keluar  
                                      dari VP-01 
Tipe   : Silinder vertikal, flanged and standard dished 
                                      head 
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Material  : Carbon steel SA -285 grade A 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : P = 5 atm 
 T  = 177 C 
Waktu tinggal  : 3600 detik 
Dimensi Separator : 
 Diameter  : 1.158 m 
 Tinggi cairan  (HL) : 3.895 m 
 Tinggi uap (Hv) : 1.219 m 
 Tebal shell  :0,375 in 
Head : 
 Tebal head  : 0,625 in  
 Tinggi head  : 8,9 in  
Tinggi total   : 5,571 m  
 
3.22 Separator 3 
  Kode   : SP-03 
Fungsi   : Memisahkan antara gas dengan kondensat keluar 
                                       dari VP-02. 
Tipe   : Silinder vertikal, flanged and standard dished  
                                      head 
Material  : Carbon steel SA -285 grade A 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : P = 10 atm 
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 T  = 182 C 
Waktu tinggal  : 3600 detik 
Dimensi Separator : 
 Diameter  : 0,9144 m 
 Tinggi cairan  (HL) : 0,4 m 
 Tinggi uap (Hv) : 1,22 m 
 Tebal shell  :0,3125 in 
Head : 
 Tebal head  : 0,5 in  
 Tinggi head  : 5,12 in  
Tinggi total   : 1,94 m  
 
3.23 Separator 4 
  Kode   : SP-04 
Fungsi   : Memisahkan antara gas dengan kondensat keluar  
                                      dari CP-02 
Tipe   : Silinder vertikal, flanged and standard dished  
                                      head 
Material  : Carbon steel SA -285 grade A 
Jumlah   : 1 buah 
Kondisi operasi : P = 5 atm 
 T  = 25 C 
Waktu tinggal  : 3600 detik 
Dimensi Separator : 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                
Bab III Spesifikasi Peralatan Proses 
 
 
 Diameter  : 0,96 m 
 Tebal shell  :0,675 in 
Head : 
 Tebal head  : 0,625 in  
 Tinggi head  : 13,7 in  
Tinggi total   : 367,20 in  
 
3.24 Heat Exchanger  
Kode   : HE 
Fungsi   : Mendinginkan hasil bawah menara distilasi D-01 
Tipe   : Shell and tube heat exchanger 
Tube side 
 Fluida  : Air pendingin 
 Material  : Low-alloy steel SA-209  
 Suhu  : Tmasuk = 140oC 
  Tkeluar = 40oC 
 OD tube  : 0.75 in 
 Susunan   : Triangular pitch 
 BWG  : 16 
 Pitch  : 1 in 
 Panjang tube : 12 in 
 Jumlah tube : 302  
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0.06 Psi 
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Shell side 
 Fluida  : Air pendingin 
 Material  : Low-alloy steel SA-209 
 Suhu  : Tmasuk = 30oC 
  Tkeluar = 50oC 
 ID shell  : 21.25 in 
 Baffle spacing : 21.25 in 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0.18 Psi 
Uc   : 94,024 Btu/j.ft2.F 
Ud   : 73,610 Btu/j.ft2.F 
Rd required  : 0.002 j.ft2.F/Btu 
Rd   : 0.0029 j.ft2.F/Btu 
 
3.25 Reboiler 
Kode   : RB-01 
Fungsi   : Menguapkan sebagian hasil bawah menara distilasi  
     D-01 
Tipe   : Kettle reboiler 
Luas transfer panas : 342,347 ft2 
Material   : Low-alloy steel SA-209  
Tube side 
 Fluida  : Steam 
 Suhu  : Tmasuk = 198 oC 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                
Bab III Spesifikasi Peralatan Proses 
 
 
  Tkeluar = 198 oC 
 OD tube  : 0.75 in 
 Susunan  : Triangular pitch 
 BWG  : 14 
 Pitch  : 1 in 
 Panjang tube : 16 ft 
 Jumlah tube : 109 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0.0056 
Shell side 
 Fluida  : Hasil bawah D-01 
 Suhu  : Tmasuk = 140,55oC 
  Tkeluar = 140,55oC 
 ID shell  : 13.25 in 
 Passes  : 1 
 Delta P  : Diabaikan 
Uc   : 76  Btu/j.F.ft2 
Ud   : 60,26  Btu/j.F.ft2 
Rd required  : 0.003  j.F.ft2/Btu 
Rd   : 0.0034 j.F.ft2/Btu 
 
3.26 Condenser 
Kode   : CD-01 
Fungsi   : Mengembunkan hasil atas menara distilasi D-01 
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Tipe   : Shell and tube heat exchanger 
Tube side 
 Fluida  : Air pendingin 
 Suhu  : Tmasuk = 30oC 
  Tkeluar = 50oC 
 OD tube  : 0.75 in 
 Susunan  : Triangular pitch 
 Material  : Cast steel 
 BWG  : 16 
 Pitch  : 1 in 
 Panjang tube : 16 ft 
 Jumlah tube : 203 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0.16 Psi 
Shell side 
 Fluida  : Hasil atas D-01 
 Material  : Carbon steel 
 Suhu  : Tmasuk = 107,45oC 
  Tkeluar = 105,94 oC 
 ID shell  : 17,25 in 
 Passes  : 1 
 Delta P  : 0.02 Psi 
Uc   : 66,58  Btu/j.F.ft2 
Ud   : 61,11  Btu/j.F.ft2 
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Rd required  : 0.0013  j.F.ft2/Btu 
Rd   : 0.0028  j.F.ft2/Btu 
 
3.27 Kompressor 
Kode :  C-01 
Fungsi : Menaikkan tekanan gas sesuai kondisi operasi 
reactor R-04, dari 5 atm menjadi 10 atm 
Jenis :  centrifugal compressor 
Debit gas :  0,28 m3/s  
Suhu masuk gas :  177 oC 
Suhu keluar gas :  196 oC 
Kerja kompressor :  182,75 kW 
Penggerak :  single stage steam turbin 
 
3.28 Pompa 1 
Kode   : P-01 
Fungsi   : Mengalirkan larutan katalis Rhodium  
                                      Triphenylphospine dari M-01 ke R-01 
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) 125,66 
Tenaga pompa  : 0,5 Hp 
Tenaga motor  : 0,5 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
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NPSH available : 31,24 ft 
 
3.29 Pompa 2 
Kode   : P-02 
Fungsi   : Mengalirkan arus recycle fase berat Dc-01 ke R-01  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 133,35 
Tenaga pompa  : 0,5 Hp 
Tenaga motor  : 0,5 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 279,18 ft 
 
3.30 Pompa 3 
Kode   : P-03 
Fungsi   : Mengalirkan arus cair dari CP-01 ke FD  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 31,52 
Tenaga pompa  : 0,25 Hp 
Tenaga motor  : 0,25 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 371,36 ft 
3.31 Pompa 4 
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Kode   : P-04 
Fungsi   : Mengalirkan arus cair dari FD ke R-02  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 118,94 
Tenaga pompa  : 0,25 Hp 
Tenaga motor  : 0,5 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 99,17 ft 
 
3.32 Pompa 5 
Kode   : P-05 
Fungsi   : Mengalirkan larutn katalis NaOH 40% dari tangki 
                                      penyimpan T-02 ke mixer M-02  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 0,30 
Tenaga pompa  : 0,1 Hp 
Tenaga motor  : 0,1 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 20,74 ft 
 
 
3.33 Pompa 6 
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Kode   : P-06 
Fungsi   : Mengalirkan larutan NaOH 20% dari mixer M-02 
                                      ke reaktor R-02  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 0,68 
Tenaga pompa  : 0,1 Hp 
Tenaga motor  : 0,1 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 24,88 ft 
 
3.34 Pompa 7 
Kode   : P-07 
Fungsi   : Mengalirkan produk cair reaktor R-02 ke dekanter 
                                      Dc-02  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 115,87 
Tenaga pompa  : 0,25 Hp 
Tenaga motor  : 0,25 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 27,85 ft 
 
3.35 Pompa 8 
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Kode   : P-08 
Fungsi   : Mengalirkan fraksi ringan dekanter Dc-02 ke 
                                       vaporizer VP-01  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 20,04 
Tenaga pompa  : 0,25 Hp 
Tenaga motor  : 0,25 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 155,48 ft 
 
3.36 Pompa 9 
Kode   : P-09 
Fungsi   : Mengalirkan arus cair dari kondensor parsial  
                                      CP-02 ke menara destilasi D-01  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 19,06 
Tenaga pompa  : 0,75 Hp 
Tenaga motor  : 0,75 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 323,85 ft 
 
3.37 Pompa 10 
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Kode   : P-10 
Fungsi   : Mengalirkan produk cair bottom menara destilasi  
                                      D-01 ke tangki penyimpan T-03  
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 15,47 
Tenaga pompa  : 0,75 Hp 
Tenaga motor  : 0,75 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 35,17 ft 
 
3.38 Pompa 11 
Kode   : P-11 
Fungsi   : Memompakan fluida cair dari akumulator ACC-01  
                                      untuk refluk ke menara destilasi D-01 dan  
                                      ke Tee-01 
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 95,25 
Tenaga pompa  : 2,5 Hp 
Tenaga motor  : 3,5 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 12,03 ft 
3.39 Pompa 12 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                
Bab III Spesifikasi Peralatan Proses 
 
 
Kode   : P-12 
Fungsi   : Memompakan arus cair distilat menara destilasi  
                                      D-01 dari Tee-01 ke vaporizer VP-02 
Tipe   : Sentrifugal 
Jumlah   : 1 
Kapasitas (gpm) : 81,73 
Tenaga pompa  : 1 Hp 
Tenaga motor  : 1 Hp 
NPSH required : 9,84 ft 
NPSH available : 40,17 ft 
3.40 Belt Conveyor 
Kode   : BC-01 
Fungsi   : Mengangkut katalis Rhodium Triphenylphospine 
                                      dari silo S-01 ke mixer M-01 
Jenis   : inclined belt conveyor, antifriction bearing 
Jumlah   : 4 buah 
Kapasitas  : 9224,34 kg/jam 
Panjang  : 25 m 
Lebar   : 0,4 m 
Kecepatan belt : 200 fpm 
Daya belt  : 1 HP 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
  
Bab IV Unit Pendukung Proses dan Laboratorium                                
 
 
 
BAB IV 
UNIT PENDUKUNG PROSES 
DAN LABORATORIUM 
 
4.1 Unit Pendukung Proses 
Unit pendukung proses atau yang lebih dikenal dengan sebutan 
utilitas merupakan bagian penting untuk penunjang proses produksi dalam 
pabrik. Utilitas di pabrik 2 etil heksanol yang dirancang antara lain 
meliputi unit pengadaan air, unit pengadaan steam, unit pengadaan udara 
tekan, unit pengadaan listrik, unit pengadaan bahan bakar, dan unit 
ekspansi dan heater. 
1. Unit pengadaan air 
Unit ini bertugas menyediakan dan mengolah air untuk memenuhi 
kebutuhan air sebagai berikut : 
a. Air pendingin dan umpan boiler 
b. Air umpan boiler 
c. Air proses 
d. Air konsumsi umum dan sanitasi 
Sumber air berasal dari  air sungai. 
2. Unit pengadaan steam 
Unit ini bertugas untuk menyediakan kebutuhan steam sebagai media 
pemanas reboiler, vaporizer, dan heat exchanger. 
3. Unit pengadaan udara tekan 
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Unit ini bertugas untuk menyediakan udara tekan untuk kebutuhan 
instrumentasi pneumatic, untuk penyediaan udara tekan di bengkel 
dan untuk kebutuhan umum yang lain. 
4. Unit pengadaan listrik 
Unit ini bertugas menyediakan listrik sebagai tenaga penggerak untuk 
peralatan proses, keperluan pengolahan air, peralatan - peralatan 
elektronik atau listrik AC, maupun untuk penerangan. Listrik             
di-supplay dari PLN dan dari generator sebagai cadangan bila listrik 
dari PLN mengalami gangguan. 
5. Unit pengadaan bahan bakar 
Unit ini bertugas menyediakan bahan bakar untuk kebutuhan boiler 
dan generator. 
6. Unit refrigerasi 
Unit ini bertugas untuk menjaga kondisi bahan baku karbonmonoksida 
agar tetap dalam kondisi cair pada suhu -160°C 
 
4.1.1 Unit Pengadaan Air 
Untuk memenuhi kebutuhan air dalam pabrik diambil dari 
air sungai Cipunagara yang memiliki debit air 1889 juta m3/tahun.  
Air sungai sebelum digunakan harus mengalami proses 
penanganan awal terlebih dulu. Proses-proses tersebut antara lain : 
1. Saringan kasar 
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Air dilewatkan dalam suatu saringan kasar untuk menyaring 
benda-benda kasar seperti ranting pohon dan kotoran-kotoran 
lainnya yang terbawa air. 
2. Saringan halus 
Setelah melewati saringan kasar, kemudian air dilewatkan 
dalam saringan halus untuk menyaring padatan-padatan kecil 
yang masih terbawa yang sebelumnya tidak dapat disaring di 
dalam saringan kasar. 
3. Penambahan koagulan 
Setelah melewati saringan halus, kemudian air dimasukkan ke 
dalam suatu tangki. Pada tangki ini, ditambahkan senyawa 
koagulan seperti tawas, yang berfungsi untuk memisahkan 
kotoran-kotoran halus yang terikut dalam air dengan 
membentuk flok-flok supaya dapat diendapkan. 
4. Sedimentasi 
Setelah ditambahkan koagulan, lalu air dimasukkan ke dalam 
suatu bak pengendap untuk memisahkan flok-flok yang telah 
terbentuk dengan air melalui proses sedimentasi.  
Setelah diperoleh air yang jernih, kemudian air dibagi menurut 
kebutuhan di pabrik antara lain sebagai air pendingin, air umpan 
boiler, air proses, serta air untuk sanitasi dan konsumsi umum. 
1. Air pendingin dan air umpan boiler 
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 Alasan digunakannya air sebagai media pendingin adalah 
karena faktor-faktor sebagai berikut : 
- Air dapat diperoleh dalam jumlah yang besar dengan biaya 
murah. 
- Mudah dalam pengaturan dan pengolahannya. 
- Dapat menyerap sejumlah panas per satuan volume yang 
tinggi. 
 Air pendingin ini digunakan sebagai pendingin pada 
kondensor dan pendingin pada reaktor. Hal-hal yang perlu 
diperhatikan dalam pengolahan air pendingin : 
- Kesadahan (hardness), yang dapat menyebabkan kerak. 
- Adanya zat besi, yang dapat menimbulkan korosi. 
 Beberapa hal yang perlu diperhatikan dalam penanganan air 
umpan boiler adalah : 
- Zat-zat yang dapat menyebabkan korosi 
- Kerak yang terjadi di dalam boiler disebabkan karena air 
mengandung ion Ca2+ dan Mg2+dan gas-gas yang terlarut. 
- Zat-zat yang menyebabkan pembusaan (foaming) 
- Air yang diambil dari proses pemanasan bisa menyebabkan 
foaming pada boiler karena adanya zat-zat organik, 
anorganik, dan zat-zat yang tidak larut dalam jumlah besar. 
Efek pembusaan terjadi pada alkalinitas tinggi. 
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Untuk memenuhi kriteria sebagai air pendingin dan air 
umpan boiler, ada beberapa tahapan pengolahan air 
sebelum air dapat digunakan. 
Beberapa tahapan pengolahan air pendingin dan umpan 
boiler antara lain : 
a. Aerasi 
Merupakan proses mekanis penghembusan air dengan 
udara. Proses ini bertujuan untuk menghilangkan gas - gas 
terlarut dan ion - ion besi yang terlarut dalam air. Proses 
aerasi dilakukan dalam suatu unit yang disebut aerator. Di 
dalam aerator terjadi proses oksidasi yang menjadikan besi 
terlarut (ferro carbonat) menjadi besi oksida yang tidak 
larut dalam air (ferri hidroksida) sehingga bisa 
diendapkan.. Untuk menaikkan pH air ditambahkan NaOH 
encer sehingga air pada keadaan netral. 
b. Iron Removal Filter 
Merupakan suatu unit saringan bertekanan yang 
mengandung Manganese dioxide untuk menyaring endapan 
besi yang tidak sempat mengendap di aerator.  
Setelah sampai pada tahapan penghilangan besi di Iron 
Removal Filter, air dapat digunakan sebagai air pendingin. 
Untuk air umpan boiler, air selanjutnya harus mengalami 
proses demineralisasi dan deaerasi. 
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c. Demineralisasi 
Merupakan unit penukar ion untuk menghilangkan mineral 
terlarut dalam air, seperti Ca2+, Mg2+, Na+, HCO3-, SO4-, Cl- 
d. Deaerasi 
Merupakan proses penghilangan gas - gas terlarut, terutama 
oksigen dan karbon dioksida dengan cara pemanasan 
menggunakan steam. Oksigen terlarut dapat merusak baja. 
Gas – gas ini kemudian dibuang ke atmosfer. 
2. Air proses 
 Air proses digunakan dalam proses produksi. Di pabrik 2-
Etil Heksanol air proses digunakan untuk melarutkan katalis 
yang digunakan pada reaktor gelembung dan reaktor alir 
tangki berpengaduk. 
3. Air sanitasi dan konsumsi umum 
 Air ini digunakan untuk memenuhi kebutuhan air minum, 
laboratorium, kantor, perumahan dan pertamanan. Air 
konsumsi dan sanitasi harus memenuhi beberapa syarat yang 
meliputi syarat fisik, syarat kimia, dan syarat bakteriologis. 
Syarat fisik : 
- Suhu di bawah suhu udara luar 
- Warna jernih 
- Tidak mempunyai rasa dan tidak berbau 
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Syarat kimia : 
- Tidak mengandung zat organik maupun zat anorganik 
- Tidak beracun 
Syarat bakteriologis : 
Tidak mengandung bakteri-bakteri, terutama bakteri yang 
patogen.  
Agar memenuhi syarat sebagai air sanitasi dan konsumsi, 
air ditambahkan natrium hipoklorit dengan kadar 0,5-1,7 
ppm dengan tujuan untuk membunuh kandungan biologis 
yang ada di dalam air. 
Kebutuhan air di pabrik 2-Etil Heksanol adalah sebagai 
berikut : 
a. Kebutuhan air pendingin 
Air pendingin digunakan untuk mendinginkan alat-alat proses, 
yaitu : 
Tabel 4.1 Kebutuhan air pendingin 
Alat   Kebutuhan (kg/jam) 
Reaktor 01 32610.3855 
Reaktor 02 36624.00081 
Reaktor 03 1000000 
Reaktor 04 1000000 
HE-01 4880.6465 
HE-02 19509.1828 
Kondensor total 58367.7674 
Kondensor parsial 1 268255.1194 
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Kondensor parsial 2 55434.7706 
Jumlah 2475681.8730 
 
Jumlah kebutuhan air pendingin di atas hanya diperlukan pada 
saat awal start up pabrik. Untuk selanjutnya hanya air make up 
saja yang diperlukan. Dengan asumsi 90 % air pendingin 
mengalami sirkulasi dalam cooling water dan 10 % air 
pendingin merupakan make up water, maka kebutuhan air 
pendingin make up yang harus disediakan   = 247568,187 
kg/jam = 248,642 m3/jam. 
b. Kebutuhan air umpan boiler 
Air digunakan untuk memproduksi steam untuk dialirkan ke 
alat-alat proses. Kebutuhan air umpan boiler sebagai berikut : 
Tabel 4.2 Kebutuhan air umpan boiler 
Alat kg/jam 
Vaporizer-01 2660.2314 
Vaporizer-02 313.9434 
Reboiler 2129.4104 
Heater 01 831.7259 
Heater Utilitas 01 568.8150 
Heater Utilitas 02 774.6788 
Heater Utilitas 03 158.2353 
Total 7437.0402 
 
Jumlah kebutuhan air umpan boiler diatas hanya diperlukan 
pada saat awal start up pabrik. Untuk selanjutnya hanya air 
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make up saja yang diperlukan yaitu sebesar 20% dari 
kebutuhan air umpan boiler yaitu sebesar 1487,408 kg/jam atau 
1,494 m3/jam. 
c. Kebutuhan air proses 
Tabel 4.3 Kebutuhan air proses 
Alat Kebutuhan Air (kg/jam) 
M-01 18049.953
M-02 72.145
Jumlah 18122.098
 
Total kebutuhan air proses yaitu 18122,098 kg/jam atau 18,201 
m3/jam. 
d. Kebutuhan air sanitasi dan konsumsi umum 
Air untuk karyawan kantor  = 0,5 m3/jam 
Air untuk perumahan   = 1,042 m3/jam 
Air untuk laboratorium  = 0,104 m3/jam 
Air untuk kebersihan, taman, dll  = 0,417 m3/jam 
Total kebutuhan air untuk konsumsi dan sanitasi = 2,063 
m3/jam 
Sehingga total kebutuhan air di pabrik 2-Etil Heksanol yaitu  
270,399 m3/jam. Untuk menjaga kemungkinan bocor saat 
distribusi maka dilebihkan 20 %, sehingga kebutuhan air sungai  
324,479  m3/hari                          
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Untuk memompakan air sungai dengan jumlah di atas dan 
untuk mengatasi perbedaan tekanan karena beda elevasi dan 
penurunan tekanan pada perpipaan, digunakan pompa jenis Single 
Stage Centrifugal dengan daya motor  15 HP. 
Perancangan alat – alat yang diperlukan untuk pengolahan 
air sungai meliputi : 
1. Bak pengendap 
Fungsi  : Mengendapkan flok yang terbentuk 
Jumlah  : 5 
Tinggi  : 2,5 m 
Panjang  : 8,616 m 
Lebar  : 8,616 m 
2. Tangki penyimpan air kebutuhan pabrik 
Spesifikasi : 
Fungsi  : Menampung air kebutuhan pabrik 
Jumlah  : 7 tangki 
Diameter  : 10,667 m 
Tebal silinder 
Course 1 : 0,003 m 
Course 2 : 0,003 m 
Course 3 : 0,003 m 
Course 4 : 0,0025m 
Tebal head : 0,0017 m 
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Tinggi head : 0,9052 m 
Tinggi total : 11,876 m 
3. Aerator 
Spesifikasi : 
Fungsi   : Menghilangkan gas - gas terlarut dalam air dan  
mengoksidasi besi agar mudah mengendap dengan 
cara menghembuskan udara ke air 
Jenis      : Tangki silinder horisontal dengan torispherical head 
Dari bagian atas dihembuskan udara dari sebuah fan 
    Jumlah     : 4 
Bahan konstruksi : Carbon steel SA-283 grade C 
Kondisi operasi : P  = 7 atm 
     T  = 30oC 
Dimensi  : D  = 4,2 m 
     H  = 12.6 m 
              Tebal shell = 1,2 in  
         Head  : Tebal head = 2 in  
              Panjang head = 0,18 m 
4. Iron Removal Filter 
Spesifikasi : 
Fungsi : Menyaring endapan besi yang lolos dari surge aerator 
Jenis : Tangki silinder tegak dengan torispherical head 
Jumlah : 4 
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Bahan konstruksi : Low-alloy steel SA-202 grade A 
Kondisi operasi : P  = 7 atm 
     T  = 30oC 
    Resin  : Manganese dioxide 
         Dimensi  : D  = 3,658 m 
              H  = 3.645 m 
              Tebal shell = 0,75 in  
         Head  : Tebal head = 1.1875 in  
              Tinggi head = 0,595 m 
5. Ion Exchanger 
a. Anion Exchanger 
Spesifikasi : 
Fungsi : Menghilangkan / mengurangi anion dalam air 
  umpan boiler 
Jenis  : Tangki silinder tegak dengan flanged and standard   
  dished head 
Jumlah  : 1 
Material : Low-alloy steel SA-204  grade C 
Kondisi operasi : P = 14,6 atm 
     T = 30oC 
Resin  : Nalcite SBR (styrene divinyl benzene) 
1 cycle  : 24 jam 
Regenerant : Larutan NaOH 
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Kebutuhan regenerant : 42,082 kg 
Dimensi : D = 36 in 
     H = 2,708 m 
     Tebal shell = 0,4375 in  
Head  : Tebal head = 0,6875 in  
     Tinggi head = 0,2178 m 
b. Kation Exchanger 
Spesifikasi : 
Fungsi  : Menghilangkan / mengurangi kation dalam air 
umpan boiler 
Jenis     : Tangki silinder tegak dengan flanged and 
standard dished head 
Jumlah  : 1 
Material : Low-alloy steel SA-204 grade C 
Kondisi operasi : P = 14,6 atm 
  T = 30oC 
Resin  : Super Nalcocite (SyntheticGel Zeolit) 
1 cycle  : 24 jam 
Regenerant : Larutan H2SO4 
Kebutuhan regenerant : 43,397 kg 
Dimensi : D  = 36 in 
     H  = 99,163 in 
     Tebal shell = 0,4375 in  
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Head  : Tebal head = 0,6875 in  
     Tinggi head = 0,219 m 
6. Deaerator 
Spesifikasi : 
Fungsi   : Mengusir udara (O2 dan CO2) dari air umpan boiler 
dengan men-Spraykan uap tekanan rendah ke air 
sampai suhu air sedikit di atas boiling pointnya 
Jenis      : Tangki silinder horisontal dengan torispherical head 
Dari bagian bagian bawah di-spray dengan uap tekanan rendah 
Jumlah : 1 
Material : Carbon steel SA-283 grade C 
Kondisi operasi : P  = 1 atm 
   T  = 30oC 
Dimensi  : D  = 1.57 m 
  L  = 5,3 m 
                 Tebal shell = 0,1875 in  
  Head :    Tebal head = 0,25 in  
                 Panjang head = 0,277 m 
7. Cooling Tower System 
Fungsi : Mendinginkan air pendingin yang sudah dipakai di   
alat proses. Pendinginan dilakukan dengan cara 
kontak langsung dengan udara 
Jenis alat : induced-draft cooling tower 
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Suhu : Tmasuk : 50oC 
      Tkeluar : 30oC 
     Luas  : 57,75 m2 
         Tinggi  : 8,51 m 
         Power  fan  : 25 Hp 
         Power pompa : 35 Hp 
 
4.1.2 Unit Pengadaan Steam 
Steam yang diproduksi pada pabrik 2-Etil Heksanol ini 
digunakan sebagai media pemanas reboiler, vaporizer, dan heat 
exchanger. Untuk memenuhi kebutuhan steam digunakan boiler. 
Steam yang dihasilkan dari boiler ini mempunyai suhu  197,96oC 
dan tekanan  14,6 atm. 
Jumlah steam yang dibutuhkan sebesar 7413,174 kg/jam. 
Untuk menjaga kemungkinan kebocoran steam pada saat distribusi, 
jumlah steam dilebihkan sebanyak 20 %. Jadi jumlah steam yang 
dibutuhkan adalah 8895,809 kg/jam . 
Spesifikasi boiler yang dibutuhkan : 
Kode    : B-01 
Fungsi    : Memenuhi kebutuhan steam 
Jenis    : water tube boiler 
Jumlah    : 1 buah 
Heating surface  : 5605,508 ft2  
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Rate of steam   : 19611,701 lb/jam  
Tekanan steam  : 214,7 psia (14,7 atm) 
Suhu steam   : 388oF (197,96oC) 
Efisiensi   : 80 % 
Bahan bakar   : Solar 
Kebutuhan bahan bakar : 510,128 L/jam 
 
4.1.3 Unit Pengadaan Udara Tekan 
Kebutuhan udara tekan untuk prarancangan pabrik 2-Etil 
Heksanol ini diperkirakan sebesar 200 m3/jam, tekanan 100 psi dan 
suhu 35oC. Alat untuk menyediakan udara tekan berupa kompresor 
yang dilengkapi dengan dryer yang berisi silica gel untuk 
menyerap kandungan air sampai maksimal 84 ppm. 
Spesifikasi kompresor yang dibutuhkan : 
Kode   : KU-01 
Fungsi   : Memenuhi kebutuhan udara tekan 
Jenis   : Single Stage Reciprocating Compressor 
Jumlah   : 1 buah 
Kapasitas  : 200 m3/jam 
Tekanan suction : 1 atm (14,7 psi) 
Tekanan discharge : 100 psi (6,8027 atm) 
Suhu udara  : 35 oC 
Efisiensi  : 80 % 
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Daya kompresor : 13 HP 
 
4.1.4 Unit Pengadaan Listrik 
Kebutuhan tenaga listrik di pabrik 2-Etil Heksanol ini 
dipenuhi oleh PLN dan generator pabrik sebagai cadangan apabila 
ada gangguan pasokan listrik dari PLN setempat. Hal ini bertujuan 
agar pasokan tenaga listrik dapat berlangsung kontinyu meskipun 
ada gangguan pasokan dari PLN. 
Generator yang digunakan adalah generator arus bolak – 
balik karena : 
a. Tenaga listrik yang dihasilkan cukup besar 
b. Tegangan dapat dinaikkan atau diturunkan sesuai kebutuhan 
Kebutuhan listrik di pabrik ini antara lain terdiri dari : 
1. Listrik untuk AC 
2. Listrik untuk laboratorium dan instrumentasi 
3. Listrik untuk keperluan proses dan utilitas 
4. Listrik untuk penerangan 
Besarnya kebutuhan listrik masing – masing keperluan di 
atas dapat diperkirakan sebagai berikut : 
1. Listrik untuk keperluan proses dan utilitas 
Kebutuhan listrik untuk keperluan proses dan keperluan 
pengolahan air diperkirakan sebagai berikut : 
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Tabel 4.4 Kebutuhan listrik untuk keperluan proses dan utilitas 
Nama Alat Jumlah HP Total HP 
P-01 1 0.5 0.5 
P-02 1 0.5 0.5 
P-03 1 0.25 0.25 
P-04 1 0.5 0.5 
P-05 1 0.1 0.1 
P-06 1 0.1 0.1 
P-07 1 0.25 0.25 
P-08 1 0.25 0.25 
P-09 1 0.1 0.1 
P-10  1 0.75 0.75 
P-11 1 0.75 0.75 
P-12 1 0.25 0.25 
Motor listrik R-02 1 1.75 1.75 
Pompa air sungai (PU-01-03) 3 20 60 
Compressor 01 1 250 250 
Expander Utilitas 01 1 500 500 
Expander Utilitas 02 1 350 350 
Expander Utilitas 03 1 250 250 
Blower (B - 01) 1 5 5 
Compressor Udara (CU-01) 1 13 13 
Jumlah     1434.05 
 
Jadi jumlah listrik yang dikonsumsi untuk keperluan proses 
dan utilitas sebesar 1434,05 HP. Diperkirakan kebutuhan listrik 
untuk alat yang tidak terdiskripsikan sebesar ± 10 % dari total 
kebutuhan. Maka total kebutuhan listrik adalah 1577,455 HP 
atau sebesar 1176,308 kW. 
2. Listrik untuk AC 
 Diperkirakan menggunakan tenaga listrik sebesar 30.000 
Watt atau 30 kW 
3. Listrik untuk laboratorium dan instrumentasi 
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 Diperkirakan menggunakan tenaga listrik sebesar 30.000 
Watt atau 30 kW. 
4. Listrik untuk penerangan 
Untuk menentukan besarnya tenaga listrik digunakan 
persamaan : 
DU
FaL
.
.=  
dengan : 
  L : Lumen per outlet 
   a : Luas area, ft2  
   F : foot candle yang diperlukan (tabel 13 Perry 3th ed) 
   U : Koefisien utilitas (tabel 16 Perry 3th ed) 
   D : Efisiensi lampu (tabel 16 Perry 3th ed) 
 Perhitungan jumlah lumen dapat dilihat pada tabel 4. 4 
Tabel  4.5  Jumlah lumen berdasarkan luas bangunan 
Bangunan Luas, m2 F U D F/U.D Lumen 
Pos keamanan 1 50 20 0.5 0.75 53.3333 28703.0630
Pos keamanan 2 50 20 0.5 0.75 53.3333 28703.0630
Parkir karyawan 1 3600 10 0.49 0.75 27.2109 1054398.2341
Parkir karyawan 2 3600 10 0.49 0.75 27.2109 1054398.2341
Musholla 1 300 20 0.55 0.75 48.4848 156562.1620
Musholla 2 300 20 0.55 0.75 48.4848 156562.1620
Kantin 1 300 10 0.51 0.75 26.1438 84420.7736
Kantin 2 300 10 0.51 0.75 26.1438 84420.7736
Kantor & Aula 7200 30 0.6 0.75 66.6667 5166551.3472
Klinik 500 20 0.56 0.75 47.619 256277.3486
CCR & Laboratorium 3500 35 0.6 0.75 77.7778 2930104.3520
Area Produksi 35000 10 0.59 0.75 22.5989 8513620.3932
Utilitas 6600 10 0.59 0.75 22.5989 1605425.5599
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IPAL 5400 5 0.55 0.75 12.1212 704529.7292
Bengkel 1650 10 0.53 0.75 25.1572 446792.9624
Gudang 1200 5 0.53 0.75 12.5786 162470.1682
Safety 1650 20 0.53 0.75 50.3145 893585.9248
Jalan dan taman 6000 5 0.55 0.75 12.1212 782810.8102
Area Bongkar Muat 5200 10 0.55 0.75 24.2424 1356872.0710
Area perluasan 9000 5 0.57 0.75 11.6959 1133015.6463
Jumlah 91400         26600224.7786
 
Jumlah lumen : 
∗ untuk penerangan dalam bangunan  
= 23.327.526,251 lumen 
∗ untuk penerangan bagian luar ruangan  
= 3.272.698,527 lumen 
Untuk semua area dalam bangunan direncanakan 
menggunakan lampu fluorescent 40 Watt dimana satu buah 
lampu instant starting daylight       40 W mempunyai 1920 
lumen (Tabel 18 Perry 3th ed.). 
Jadi jumlah lampu dalam ruangan = 
1920
251,526.327.23  
     = 12150 buah 
Untuk penerangan bagian luar ruangan digunakan lampu 
mercury 100 Watt, dimana lumen output tiap lampu adalah 
3.000 lumen (Perry 3th ed.). 
Jadi jumlah lampu luar ruangan = 
3000
527,698.272.3  = 
1091 buah 
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Total daya penerangan  
= ( 40 W x 3432  +  100 W x 186  ) 
= 595080,081 W 
= 595,080  kW 
Tabel 4.6 Total Kebutuhan Listrik Pabrik 
No. Kebutuhan Listrik Tenaga listrik, kW 
1. 
2. 
3. 
4. 
Listrik untuk keperluan proses dan utilitas 
Listrik untuk keperluan penerangan 
Listrik untuk AC 
Listrik untuk laboratoriun dan instrumentasi 
1176,3082 
595,080 
30 
30 
 Total 1831,3883 
 
 Listrik dipasok dari PLN setempat, sedangkan untuk 
cadangan dipakai generator AC. Generator AC dirancang 
untuk memasok cadangan listrik sebanyak 75% dari 
kebutuhan listrik total yaitu sebesar 1373,541 kW. 
Generator yang disiapkan harus mempunyai efisiensi 
sebesar 80%, sehingga generator yang disiapkan harus 
mempunyai output sebesar 1716,927 kW. 
Dipilih menggunakan generator dengan daya 1750 
kW, sehingga masih tersedia cadangan daya sebesar 33,073 
kW. 
Spesifikasi generator yang diperlukan : 
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Kode  : GU-01 
Fungsi  : Memenuhi kebutuhan listrik cadangan 
Jenis    : AC generator 
Jumlah    : 1 buah 
Kapasitas   : 1750 kW 
Tegangan   : 220/360 Volt 
Efisiensi   : 80 % 
Bahan bakar   : Solar 
Kebutuhan bahan bakar : 194,799 L/jam 
 
4.1.5 Unit Pengadaan Bahan Bakar 
Unit pengadaan bahan bakar mempunyai tugas untuk 
memenuhi kebutuhan bahan bakar boiler dan generator. Jenis 
bahan bakar yang digunakan adalah solar. Solar diperoleh dari 
Pertamina dan distributornya. 
Pemilihan solar sebagai bahan bakar didasarkan pada alasan  
o Mudah didapat 
o Mudah dalam penyimpanan 
Bahan bakar solar yang digunakan mempunyai spesifikasi 
sebagai berikut : 
Heating value  : 18.800  Btu/lb 
Efisiensi bahan bakar : 80 % 
Specific gravity  : 0,8691 
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Densitas  : 54,31875 lb/ft3 
Kebutuhan bahan bakar dapat diperkirakan sebagai berikut : 
Bahan bakar = 
h .  . eff
alat Kapasitas
ρ  
a. Kebutuhan bahan bakar untuk boiler 
Kapasitas boiler  = 15637193,759 Btu/jam 
Kebutuhan bahan bakar = 510,128 L/jam 
b. Kebutuhan bahan bakar untuk generator 
Kapasitas generator = 1750 kW  
= 5971269,663 Btu/jam 
Kebutuhan bahan bakar = 194,799 L/jam 
Untuk menyimpan kebutuhan bahan bakar solar selama 1 
bulan, dirancang tangki penyimpan bahan bakar dengan spesifikasi 
sebagai berikut : 
Kode  : TU-01 
Fungsi  : Menyimpan bahan bakar solar selama 1 bulan 
Tipe tangki : Silinder tegak dengan flat bottom dan conical roof 
Kapasitas : 4530 bbl (720.22 m3) 
Jumlah   : 1 
Kondisi penyimpanan : P = 1 atm 
      T = 30oC 
Bahan konstruksi : Carbon steel SA-283 grade C 
Dimensi  : D = 35 ft     
  H = 18 ft  
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   Tebal shell =   Course 1 = 0,625 in  
        Course 2 = 0,625 in         
        Course 3 = 0,5 in     
  Tebal roof = 0,4375 in  
  Tinggi roof = 2,88 ft  
 
4.1.6 Unit Refrigerasi 
Untuk unit ini digunakan pendingin berupa metana cair, dengan 
suhu masuk -180°C. dipilih metana untuk refrigeran adalah karena 
zat ini memiliki suhu yang rendah dan murah. Unit ini bertugas 
untuk menjaga kondisi bahan baku karbonmonoksida agar tetap 
dalam kondisi cair pada suhu -160°C. Adapun beban unit ini 
adalah 29,85 ton refrigeran (1 ton refrigeran = 12.000 Btu/jam). 
Unit ini terdiri dari heat exchanger, kompresor, kondensor, dan 
expantion valve. Skema proses refrigerasi dapat dilihat pada 
gambar di bawah ini : 
Kondensor
Heat Exchanger
KompresorThrottlingvalve
 
Gambar 4.1 Skema proses refrigerasi 
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Alat-alat yang diperlukan dalam unit refrigerasi yaitu : 
a. Heat exchanger 
Tipe  : Koil  
Susunan koil : Helix 
Bahan pendingin : Air 
Jumlah lilitan : 14 lilitan 
IPS  : 2,5 in 
Diameter luar : 2,88 in 
SN   : 40 
Diameter dalam : 2,469 in 
Diameter helix : 5,96 m 
Jarak antar lilitan : 0,11 m 
b. Kompresor 
Spesifikasi kompresor yang dipakai : 
Kode   : KU-02 
Fungsi   : Memenuhi kebutuhan udara tekan 
Jenis   : Single Stage Reciprocating 
  Compressor 
Jumlah   : 1 buah 
Stage 1 
Tekanan suction  : 10 atm (147 psi) 
Tekanan discharge : 28,27 atm (415,64 psi) 
Efisiensi   : 80 % 
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Daya kompresor  : 80 HP 
Stage 2 
Tekanan suction  : 10 atm (147 psi) 
Tekanan discharge : 28,27 atm (415,64 psi) 
Efisiensi   : 80 % 
Daya kompresor  : 245 HP 
c. Kondensor 
Kode   : CDU-01 
Fungsi   : Mengembunkan metana hasil 
  keluaran kompresor (KU-02) 
Tipe   : Shell and tube heat exchanger 
Tube side 
 Fluida  : Air pendingin 
 Suhu  : Tmasuk = 30oC 
       Tkeluar = 40oC 
 OD tube : 1 in 
 Susunan : Triangular pitch 
 Material : Cast steel 
 BWG  : 12 
 Panjang tube : 12 ft 
 Jumlah tube : 102 
 Passes  : 1 
 Delta P : 2,28 Psi 
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Shell side 
 Fluida  : gas metana 
 Material  : Carbon steel 
 Suhu  : Tmasuk = 213,7oC 
       Tkeluar = 107 oC 
 ID shell  : 17,25 in 
 Passes  : 1 
 Delta P : 0,0005 Psi 
Uc   : 48,6  Btu/j.F.ft2 
Ud   : 44,38  Btu/j.F.ft2 
Rd required : 0,001  j.F.ft2/Btu 
Rd   : 0,0019  j.F.ft2/Btu 
 
4.2 Laboratorium 
Laboratorium memiliki peranan sangat besar di dalam suatu pabrik 
untuk memperoleh data – data yang diperlukan. Data – data tersebut 
digunakan untuk evaluasi unit – unit yang ada, menentukan tingkat 
efisiensi, dan untuk pengendalian mutu. 
Pengendalian mutu atau pengawasan mutu di dalam suatu pabrik 
pada hakekatnya dilakukan dengan tujuan mengendalikan mutu produk 
yang dihasilkan agar sesuai dengan standar yang ditentukan. Pengendalian 
mutu dilakukan mulai bahan baku, saat proses berlangsung, dan juga pada 
hasil atau produk. 
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Pengendalian rutin dilakukan untuk menjaga agar kualitas dari 
bahan baku dan produk yang dihasilkan sesuai dengan spesifikasi yang 
diinginkan. Dengan pemeriksaan secara rutin juga dapat diketahui apakah 
proses berjalan normal atau menyimpang. Jika diketahui analisa produk 
tidak sesuai dengan yang diharapkan maka dengan mudah dapat diketahui 
atau diatasi. 
Laboratorium berada di bawah bidang teknik dan perekayasaan 
yang mempunyai tugas pokok antara lain : 
a. Sebagai pengontrol kualitas bahan baku dan pengontrol kualitas 
produk 
b. Sebagai pengontrol terhadap proses produksi 
c. Sebagai pengontrol terhadap mutu air pendingin, air umpan boiler, dan 
lain – lain yang berkaitan langsung dengan proses produksi 
Laboratorium melaksanakan kerja 24 jam sehari dalam kelompok 
kerja shift dan non-shift. 
1. Kelompok shift 
Kelompok ini melaksanakan tugas pemantauan dan analisa – analisa 
rutin terhadap proses produksi. Dalam melaksanakan tugasnya, 
kelompok ini menggunakan sistem bergilir, yaitu sistem kerja shift 
selama 24 jam dengan dibagi menjadi 4 shift. Masing – masing shift 
bekerja selama 8 jam. 
2. Kelompok non-shift 
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Kelompok ini mempunyai tugas melakukan analisa khusus yaitu 
analisa yang sifatnya tidak rutin dan menyediakan reagen kimia yang 
diperlukan di laboratorium. Dalam rangka membantu kelancaran 
pekerjaan kelompok shift, kelompok ini melaksanakan tugasnya di 
laboratorium utama dengan tugas antara lain : 
a. Menyediakan reagen kimia untuk analisa laboratorium 
b. Melakukan analisa bahan pembuangan penyebab polusi 
c. Melakukan penelitian atau percobaan untuk membantu kelancaran 
produksi 
Dalam menjalankan tugasnya, bagian laboratorium dibagi menjadi : 
1. Laboratorium fisik 
2. Laboratorium analitik 
3. Laboratorium penelitian dan pengembangan 
 
4.2.1 Laboratorium Fisik 
Bagian ini bertugas mengadakan pemeriksaan atau 
pengamatan terhadap sifat – sifat bahan baku dan produk. 
Pengamatan yang dilakukan yaitu antara lain : 
 Specific gravity 
 Viskositas 
 Kandungan air 
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4.2.2 Laboratorium Analitik 
Bagian ini mengadakan pemeriksaan terhadap bahan baku 
dan produk mengenai sifat – sifat kimianya. 
Analisa yang dilakukan antara lain : 
 Analisa komposisi produk utama 
 Analisa komposisi produk samping 
 Analisa komposisi bahan baku 
 Analisa air 
 
4.2.3 Laboratorium Penelitian dan Pengembangan 
  Bagian ini bertujuan untuk mengadakan penelitian, 
misalnya : 
 Diversifikasi produk 
 Perlindungan terhadap lingkungan 
Disamping mengadakan penelitian rutin, laboratorium ini juga 
mengadakan penelitian yang sifatnya non rutin, misalnya penelitian 
terhadap produk di unit tertentu yang tidak biasanya dilakukan 
penelitian guna mendapatkan alternatif lain terhadap penggunaan 
bahan baku. 
Alat analisa penting yang digunakan antara lain : 
1. Atomic Absorption Spectrofotometer (AAS), untuk menganalisa 
logam berat dan hidrokarbon. 
2. Water content tester, untuk menganalisa kadar air. 
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3. Hidrometer, untuk mengukur specific gravity. 
4. Viscometer, untuk mengukur viskositas produk. 
5. Infra Red Spectrofotometer (IRS), untuk menganalisa kandungan 
minyak dalam air. 
 
4.3 Unit Pengolahan Limbah 
4.3.1 Limbah cair  
 Limbah cair yang dihasilkan oleh pabrik ini antara lain 
limbah buangan sanitasi dan air limbah proses.  
 Proses pengolahan limbah cair di pabrik 2-etil heksanol, 
terdiri dari beberapa tahapan, antara lain : 
1. Stabilisasi 
Kedua jenis limbah cair yang terdiri dari limbah buangan sanitasi 
dan limbah yang berasal dari proses produksi dicampur dalam bak 
stabilisasi. 
2. Flokulasi 
Dari bak stabilisasi, limbah cair yang telah tercampur masuk ke 
bak flokulasi. Pada bak ini, ditambahkan alum untuk memisahkan 
kotoran-kotoran yang terikut dalam limbah dengan membentuk 
flok-flok.  
3. Sedimentasi 
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Dari bak flokulasi, cairan limbah dimasukkan ke bak pengendap 
pertama untuk memisahkan flok-flok yang telah terbentuk di bak 
flokulasi dengan cairan limbah.  
4. Biological Treatment 
Selanjutnya cairan limbah dari bak pengendap dimasukkan ke bak 
aerasi. Bak aerasi merupakan tempat pengolahan limbah secara 
biologi. Pada bak ini diterapkan activated sludge (lumpur aktif). 
Lumpur yang telah aktif yaitu yang telah mengandung bakteri 
aerob disemburkan dari dasar bak. Nutrisi untuk bakteri yang  
berupa asam fosfat dan urea disuplai ke dalam bak. Asam fosfat 
digunakan untuk menyediakan unsure phosphor, sedangkan urea 
digunakan untuk menyediakan unsure Nitrogen. Kedua unsure ini 
dibutuhkan bakteri untuk kelangsungan hidupnya. 
5. Sedimentasi 
Dari bak aerasi, cairan limbah dialirkan ke bak pengendap kedua. 
Activated sludge diendapkan di dasar bak dan dipisahkan dari 
cairan limbah. 40% dari activated sludge direcycle ke bak aerasi 
untuk digunakan kembali. Sisanya dapat dibuang atau digunakan 
sebagai tanah urug. 
6. Penampungan Akhir   
Selanjutnya cairan limbah dari bak pengendap kedua dialirkan ke 
bak penampungan akhir. Di bak ini cairan limbah yang telah 
mengalami beberapa tahap pengolahan limbah diukur baku 
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mutunya. Setelah dinyatakan layak, air limbah ini kemudian dapat 
dibuang ke sungai. 
4.3.2 Limbah gas 
Limbah gas berasal dari output kondensor parsial 1 berupa 
H2, CO, CH4, C3H6, dan C3H8. Gas tersebut dibakar dulu dalam 
suatu incenerator sebelum dibuang ke udara bebas. 
Skema pengolahan limbah cair bisa dilihat pada gambar 4.3 
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Gambar 4.2 Skema pengolahan air pabrik 2-etil heksanol 
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Gambar 4.3 Skema pengolahan limbah cair pabrik 2-etil heksanol 
 
 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gsa Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
  
Bab V Manajemen Perusahaan 
129 
BAB V 
MANAJEMEN PERUSAHAAN 
 
 
5.1 Bentuk Perusahaan 
Bentuk perusahaan yang direncanakan pada Prarancangan Pabrik 
2-Etil Heksanol ini adalah Perseroan Terbatas. Perseroan Terbatas 
merupakan bentuk perusahaan yang mendapatkan modalnya dari penjualan 
saham, dimana tiap sekutu turut mengambil bagian sebanyak satu saham 
atau lebih. Saham adalah surat berharga yang dikeluarkan dari perusahaan 
atau perseroan terbatas tersebut dan orang yang memiliki saham berarti 
telah menyetorkan modal ke perusahaan, yang berarti pula ikut memiliki 
perusahaan. Dalam perseroan terbatas, pemegang saham hanya 
bertanggung jawab menyetor penuh jumlah yang disebutkan dalam tiap 
saham. 
Pabrik 2-etil heksanol yang akan didirikan mempunyai : 
» Bentuk perusahaan : Perseroan Terbatas (PT) 
» Lapangan Usaha  : Industri 2-Etil Heksanol 
» Lokasi Perusahaan : Indramayu , Jawa Barat 
Alasan dipilihnya bentuk perusahaan ini didasarkan atas beberapa 
faktor, antara lain: 
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1. Mudah mendapatkan modal dengan cara menjual saham di pasar 
modal atau perjanjian tertutup dan meminta pinjaman dari pihak yang 
berkepentingan seperti badan usaha atau perseorangan. 
2. Tanggung jawab pemegang saham bersifat terbatas, artinya kelancaran 
produksi hanya akan ditangani oleh direksi beserta karyawan sehingga 
gangguan dari luar dapat dibatasi. 
3. Kelangsungan hidup perusahaan lebih terjamin karena tidak 
terpengaruh dengan berhentinya pemegang saham, direksi berserta 
stafnya, dan karyawan perusahaan. 
4. Efisiensi dari manajemen 
Para pemegang saham dapat memilih orang yang ahli sebagai dewan 
komisaris dan direktur utama yang cukup cakap dan berpengalaman. 
5. Lapangan usaha lebih luas 
Suatu Perseroan Terbatas dapat menarik modal yang sangat besar dari 
masyarakat, sehingga dengan modal ini PT dapat memperluas 
usahanya. 
6. Pemilik dan pengurus perusahaan terpisah satu sama lain, pemilik 
perusahaan adalah para pemegang saham dan pengurus perusahaan 
adalah direksi beserta stafnya yang diawasi oleh dewan komisaris. 
(Djoko, 2003) 
 
 
5.2 Struktur Organisasi 
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Struktur organisasi merupakan salah satu faktor penting yang dapat 
menunjang kelangsungan dan kemajuan perusahaan, karena berhubungan 
dengan komunikasi yang terjadi dalam perusahaan demi tercapainya 
kerjasama yang baik antar karyawan. Untuk mendapatkan sistem 
organisasi yang baik maka perlu diperhatikan beberapa azas yang dapat 
dijadikan pedoman, antara lain: 
 Pendelegasian wewenang 
 Perumusan tujuan perusahaan dengan jelas 
 Pembagian tugas kerja yang jelas 
 Kesatuan perintah dan tanggung jawab 
 Sistem kontrol atas kerja yang telah dilaksanakan 
 Organisasi perusahaan yang fleksibel 
(Djoko, 2003) 
Dengan berpedoman terhadap asas - asas tersebut, maka dipilih 
organisasi kerja berdasarkan Sistem Line and Staff. Pada sistem ini, garis 
wewenang lebih sederhana, praktis dan tegas. Demikian pula dalam 
pembagian tugas kerja seperti yang terdapat dalam sistem organisasi 
fungsional, sehingga seorang karyawan hanya akan bertanggung jawab 
pada seorang atasan saja. Untuk kelancaran produksi, perlu dibentuk staf 
ahli yang terdiri dari orang-orang yang ahli di bidangnya. Bantuan pikiran 
dan nasehat akan diberikan oleh staf ahli kepada tingkat pengawas demi 
tercapainya tujuan perusahaan. 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gsa Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
  
Bab V Manajemen Perusahaan 
132 
Ada 2 kelompok orang yang berpengaruh dalam menjalankan 
organisasi garis dan staff ini, yaitu: 
1. Sebagai garis atau lini, yaitu orang-orang yang melaksanakan tugas 
pokok organisasi dalam rangka mencapai tujuan. 
2. Sebagai staff, yaitu orang - orang yang melakukan tugas sesuai dengan 
keahliannya, dalam hal ini berfungsi untuk memberi saran - saran 
kepada unit operasional. 
(Djoko, 2003) 
Pemegang saham sebagai pemilik perusahaan, sedangkan dalam 
pelaksanaan tugas sehari - harinya diwakili oleh Dewan Komisaris, 
sementara itu tugas untuk menjalankan perusahaan dilaksanakan oleh 
seorang Direktur Utama yang dibantu oleh Direktur Produksi dan Direktur 
Keuangan-Umum. Direktur Produksi membawahi bidang produksi dan 
teknik, sedangkan direktur keuangan dan umum membawahi bidang 
pemasaran, keuangan, dan administrasi. Kedua direktur ini membawahi 
beberapa kepala bagian yang akan bertanggung jawab atas bagian dalam 
perusahaan, sebagai bagian dari pendelegasian wewenang dan tanggung 
jawab. Masing-masing kepala bagian akan membawahi beberapa seksi dan 
masing-masing seksi akan membawahi dan mengawasi para karyawan 
perusahaan pada masing-masing bidangnya. Karyawan perusahaan akan 
dibagi dalam beberapa kelompok regu yang dipimpin oleh seorang kepala 
regu dimana setiap kepala regu akan bertanggung jawab kepada pengawas 
masing - masing seksi. (Gunawan, 2003)  
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Manfaat adanya struktur organisasi adalah sebagai berikut : 
a. Menjelaskan, membagi, dan membatasi pelaksanaan tugas dan 
tanggung jawab setiap orang yang terlibat di dalamnya 
b. Penempatan tenaga kerja yang tepat 
c. Pengawasan, evaluasi dan pengembangan perusahaan serta manajemen 
perusahaan yang lebih efisien. 
Struktur organisasi pabrik 2-etil heksanol sebagai berikut : 
 
  Gambar 5.1 Struktur organisasi pabrik 2-Etil Heksanol 
5.3 Tugas dan Wewenang 
5.3.1 Pemegang Saham 
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Pemegang Saham adalah beberapa orang yang mengumpulkan 
modal untuk kepentingan pendirian dan berjalannya operasi perusahaan 
tersebut. Para pemilik saham adalah pemilik perusahaan. Kekuasaan 
tertinggi pada perusahaan yang mempunyai bentuk perseroan terbatas 
adalah Rapat Umum Pemegang Saham (RUPS). Pada RUPS tersebut para 
pemegang saham berwenang : 
1. Mengangkat dan memberhentikan Dewan Komisaris 
2. Mengangkat dan memberhentikan Direksi 
3. Mengesahkan hasil-hasil usaha serta laba rugi tahunan perusahaan 
5.3.2 Dewan Komisaris 
Dewan komisaris merupakan pelaksana tugas sehari-hari dari 
pemilik saham sehingga dewan komisaris akan bertanggung jawab kepada 
pemilik saham.  
Tugas-tugas Dewan Komisaris meliputi : 
∗ Menilai dan menyetujui rencana direksi tentang kebijakan umum, 
target perusahaan, alokasi sumber - sumber dana dan pengarahan 
pemasaran 
∗ Mengawasi tugas - tugas direksi 
∗ Membantu direksi dalam tugas - tugas penting 
(Gunawan, 2003) 
5.3.3 Dewan Direksi 
Direksi Utama merupakan pimpinan tertinggi dalam perusahaan 
dan bertanggung jawab sepenuhnya terhadap maju mundurnya perusahaan. 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gsa Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
  
Bab V Manajemen Perusahaan 
135 
Direktur utama bertanggung jawab kepada dewan komisaris atas segala 
tindakan dan kebijakan yang telah diambil sebagai pimpinan perusahaan. 
Direktur utama membawahi direktur produksi dan direktur keuangan-
umum. 
Tugas direktur umum antara lain : 
1. Melaksanakan kebijakan perusahaan dan mempertanggung jawabkan 
pekerjaannya secara berkala atau pada masa akhir pekerjaannya pada 
pemegang saham. 
2. Menjaga kestabilan organisasi perusahaan dan membuat kelangsungan 
hubungan yang baik antara pemilik saham, pimpinan, karyawan, dan 
konsumen. 
3. Mengangkat dan memberhentikan kepala bagian dengan persetujuan 
rapat pemegang saham. 
4. Mengkoordinir kerja sama antara bagian produksi (direktur produksi) 
dan bagian keuangan dan umum (direktur keuangan dan umum). 
Tugas dari direktur produksi antara lain : 
1. Bertanggung jawab kepada direktur utama dalam bidang produksi, 
teknik, dan rekayasa produksi. 
2. Mengkoordinir, mengatur, serta mengawasi pelaksanaan pekerjaan 
kepala - kepala bagian yang menjadi bawahannya. 
Tugas dari direktur keuangan antara lain: 
1. Bertanggung jawab kepada direktur utama dalam bidang pemasaran, 
keuangan, dan pelayanan umum. 
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2. Mengkoordinir, mengatur, dan mengawasi pelaksanaan pekerjaan 
kepala - kepala bagian yang menjadi bawahannya. 
(Djoko, 2003) 
 
5.3.4 Staf Ahli 
Staf ahli terdiri dari tenaga - tenaga ahli yang bertugas membantu 
direktur dalam menjalankan tugasnya, baik yang berhubungan dengan 
teknik maupun administrasi. Staf ahli bertanggung jawab kepada direktur 
utama sesuai dengan bidang keahlian masing - masing. Tugas dan 
wewenang staf ahli meliputi : 
1. Mengadakan evaluasi bidang teknik dan ekonomi perusahaan. 
2. Memberi masukan - masukan dalam perencanaan dan pengembangan 
perusahaan. 
3. Memberi saran - saran dalam bidang hukum. 
 
5.3.5 Penelitian dan Pengembangan (Litbang) 
Litbang terdiri dari tenaga - tenaga ahli sebagai pembantu direksi 
dan bertanggung jawab kepada direksi. Litbang membawahi 2 departemen, 
yaitu : 
- Departemen Penelitian 
- Departemen Pengembangan 
Tugas dan wewenangnya meliputi : 
1. Memperbaiki mutu produksi 
2. Memperbaiki dan melakukan inovasi terhadap proses produksi 
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3. Meningkatkan efisiensi perusahaan di berbagai bidang 
 
5.3.6 Kepala Bagian 
Secara umum tugas kepala bagian adalah mengkoordinir, 
mengatur, dan mengawasi pelaksanaan pekerjaan dalam lingkungan 
bagiannya sesuai dengan garis wewenang yang diberikan oleh pimpinan 
perusahaan. Kepala bagian dapat juga bertindak sebagai staf direktur. 
Kepala bagian bertanggung jawab kepada direktur Utama. 
Kepala bagian terdiri dari: 
1. Kepala Bagian Produksi 
Bertanggung jawab kepada direktur produksi dalam bidang mutu dan 
kelancaran produksi. Kepala bagian produksi membawahi seksi 
proses, seksi pengendalian, dan seksi laboratorium. 
 
Tugas seksi proses antara lain : 
a. Mengawasi jalannya proses produksi 
b. Menjalankan tindakan seperlunya terhadap kejadian-kejadian yang 
tidak diharapkan sebelum diambil oleh seksi yang berwenang. 
 
Tugas seksi pengendalian : 
Menangani hal - hal yang dapat mengancam keselamatan pekerja dan 
mengurangi potensi bahaya yang ada. 
Tugas seksi laboratorium, antara lain: 
a. Mengawasi dan menganalisa mutu bahan baku dan bahan 
pembantu 
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b. Mengawasi dan menganalisa mutu produksi 
c. Mengawasi hal - hal yang berhubungan dengan buangan pabrik 
 
2. Kepala Bagian Teknik 
Tugas kepala bagian teknik, antara lain: 
a. Bertanggung jawab kepada direktur produksi dalam bidang 
peralatan dan utilitas 
b. Mengkoordinir kepala - kepala seksi yang menjadi bawahannya 
Kepala Bagian teknik membawahi seksi pemeliharaan, seksi utilitas, 
dan seksi keselamatan kerja-penanggulangan kebakaran. 
 
Tugas seksi pemeliharaan, antara lain : 
a. Melaksanakan pemeliharaan fasilitas gedung dan peralatan pabrik 
b. Memperbaiki kerusakan peralatan pabrik 
 
Tugas seksi utilitas, antara lain : 
Melaksanakan dan mengatur sarana utilitas untuk memenuhi 
kebutuhan proses, air, steam, dan tenaga listrik. 
 
Tugas seksi keselamatan kerja antara lain : 
a. Mengatur, menyediakan, dan mengawasi hal - hal yang 
berhubungan dengan keselamatan kerja 
b. Melindungi pabrik dari bahaya kebakaran 
 
3. Kepala Bagian Keuangan 
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Kepala bagian keuangan ini bertanggung jawab kepada direktur 
keuangan dan umum dalam bidang administrasi dan keuangan dan 
membawahi 2 seksi, yaitu seksi administrasi dan seksi keuangan. 
 
Tugas seksi administrasi : 
Menyelenggarakan pencatatan utang piutang, administrasi persediaan 
kantor dan pembukuan, serta masalah perpajakan. 
 
Tugas seksi keuangan antara lain : 
a. Menghitung penggunaan uang perusahaan, mengamankan uang, 
dan membuat ramalan tentang keuangan masa depan 
b. Mengadakan perhitungan tentang gaji dan insentif karyawan 
(Djoko, 2003) 
 
4. Kepala Bagian Pemasaran 
Bertanggung jawab kepada direktur keuangan dan umum dalam 
bidang bahan baku dan pemasaran hasil produksi, serta membawahi 2 
seksi yaitu seksi pembelian dan seksi pemasaran. 
 
 
Tugas seksi pembelian, antara lain : 
a. Melaksanakan pembelian barang dan peralatan yang dibutuhkan 
perusahaan dalam kaitannya dengan proses produksi 
b. Mengetahui harga pasar dan mutu bahan baku serta mengatur 
keluar masuknya bahan dan alat dari gudang. 
Tugas seksi pemasaran : 
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a. Merencanakan strategi penjualan hasil produksi 
b. Mengatur distribusi hasil produksi 
 
5. Kepala Bagian Umum 
Bertanggung jawab kepada direktur keuangan dan umum dalam 
bidang personalia, hubungan masyarakat, dan keamanan. 
Membawahi 3 seksi, yaitu seksi personalia, seksi humas, dan seksi 
keamanan. 
 
Seksi personalia bertugas : 
a. Membina tenaga kerja dan menciptakan suasana kerja yang sebaik 
mungkin antara pekerja, pekerjaan, dan lingkungannya supaya 
tidak terjadi pemborosan waktu dan biaya. 
b. Mengusahakan disiplin kerja yang tinggi dalam menciptakan 
kondisi kerja yang tenang dan dinamis. 
c. Melaksanakan hal - hal yang berhubungan dengan kesejahteraan 
karyawan. 
 
Seksi humas bertugas : 
Mengatur hubungan antar perusahaan dengan masyarakat di luar 
lingkungan perusahaan. 
 
Seksi Keamanan bertugas : 
a. Mengawasi keluar masuknya orang - orang baik karyawan maupun 
bukan karyawan di lingkungan pabrik. 
b. Menjaga semua bangunan pabrik dan fasilitas perusahaan 
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c. Menjaga dan memelihara kerahasiaan yang berhubungan dengan 
intern perusahaan. 
(Masud, 1989) 
 
5.3.7 Kepala Seksi 
Kepala seksi adalah pelaksana pekerjaan dalam lingkungan 
bagiannya sesuai dengan rencana yang telah diatur oleh kepala bagian 
masing-masing agar diperoleh hasil yang maksimum dan efektif selama 
berlangsungnya proses produksi. Setiap kepala seksi bertanggung jawab 
kepada kepala bagian masing - masing sesuai dengan seksinya. 
 
5.4 Pembagian Jam Kerja Karyawan 
Pabrik 2-Etil Heksanol direncakan beroperasi 330 hari dalam satu 
tahun dan proses produksi berlangsung 24 jam per hari. Sisa hari yang 
bukan hari libur digunakan untuk perawatan, perbaikan, shutdown. 
Sedangkan pembagian jam kerja karyawan digolongkan dalam dua 
golongan yaitu : 
5.4.1 Karyawan non shift 
Karyawan non shift adalah karyawan yang tidak menangani proses 
produksi secara langsung. Yang termasuk karyawan harian adalah 
direktur, staf ahli, kepala bagian, kepala seksi serta karyawan yang berada 
di kantor. 
Karyawan harian dalam satu minggu akan bekerja selama 5 hari 
dengan pembagian kerja sebagai berikut : 
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Jam kerja : 
• Hari Senin – Kamis : Jam 07.00 – 16.00 
• Hari Jum’at  : Jam 07.00 – 17.00 
 
Jam Istirahat : 
• Hari Senin – Kamis : Jam 12.00 – 13.00 
• Hari Jum’at  : Jam 11.00 – 13.00 
 
5.4.2 Karyawan Shift 
Karyawan shift adalah karyawan yang secara langsung menangani 
proses produksi atau mengatur bagian - bagian tertentu dari pabrik yang 
mempunyai hubungan dengan masalah keamanan dan kelancaran 
produksi. Yang termasuk karyawan shift ini adalah operator produksi, 
sebagian dari bagian teknik, bagian gedung dan bagian - bagian yang harus 
selalu siaga untuk menjaga keselamatan serta keamanan pabrik.  
Para karyawan shift akan bekerja secara bergantian selama 24 jam 
dengan pengaturan sebagai berikut : 
Shift Pagi  : Jam 07.00 – 15.00 
Shift Sore  : Jam 15.00 – 23.00 
Shift Malam : Jam 23.00 – 07.00 
 Untuk karyawan shift ini dibagi menjadi 4 regu (A/B/C/D) dimana 
tiga regu bekerja dan satu regu istirahat serta dikenakan secara bergantian. 
Untuk hari libur atau hari besar yang ditetapkan pemerintah, regu yang 
masuk tetap harus masuk.  
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Tabel 5.1 Jadwal pembagian kelompok shift 
Tgl 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Pagi D D A A B B C C C D 
Sore C C D D A A B B B C 
Malam B B C C D D A A A B 
Off A A B B C C D D D A 
           
Tgl 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Pagi D A A B B B C C D D 
Sore C D D A A A B B C C 
Malam B C C D D D A A B B 
Off A B B C C C D D A A 
           
Tgl 21 22 23 24 25 26 27 28   
Pagi A A A B B C C D   
Sore D D D A A B B C   
Malam C C C D D A A B   
Off B B B C C D D A   
Jadwal untuk tanggal selanjutnya berulang ke susunan awal. 
Kelancaran produksi dari suatu pabrik sangat dipengaruhi oleh 
faktor kedisiplinan para karyawannya dan akan secara langsung 
mempengaruhi kelangsungan dan kemajuan perusahaan. Untuk itu kepada 
seluruh karyawan perusahaan dikenakan absensi. Disamping itu masalah 
absensi digunakan oleh pimpinan perusahaan sebagai salah satu dasar 
dalam mengembangkan karier para karyawan di dalam perusahaan. 
(Djoko, 2003) 
5.5 Status Karyawan dan Sistem Upah 
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Pada pabrik ini sistem upah karyawan berbeda - beda tergantung 
pada status, kedudukan, tanggung jawab, dan keahlian. Menurut status 
karyawan dapat dibagi menjadi tiga golongan, yaitu : 
5.5.1 Karyawan Tetap 
Yaitu karyawan yang diangkat dan diberhentikan dengan surat keputusan 
(SK) direksi dan mendapat gaji bulanan sesuai dengan kedudukan, 
keahlian, dan masa kerjanya. 
5.5.2 Karyawan Harian 
Yaitu karyawan yang diangkat dan diberhentikan direksi tanpa SK direksi 
dan mendapat upah harian yang dibayar tiap akhir pekan. 
5.5.3 Karyawan Borongan 
Yaitu karyawan yang digunakan oleh pabrik bila diperlukan saja. 
Menerima upah borongan untuk suatu pekerjaan. 
5.6 Penggolongan Jabatan, Jumlah Karyawan, dan Gaji 
5.6.1 Penggolongan Jabatan 
1. Direktur Utama    : Sarjana Ekonomi / Teknik / Hukum 
2. Direktur produksi   : Sarjana Teknik Kimia 
3. Direktur Keuangan Dan Umum : Sarjana Ekonomi 
4. Kepala Bagian Produksi  : Sarjana Teknik Kimia 
5. Kepala Bagian Teknik  : Sarjana Teknik Kimia / Mesin /  
 Elektro 
6. Kepala Bagian Pemasaran : Sarjana Ekonomi / Teknik Kimia 
7. Kepala Bagian Keuangan  : Sarjana Ekonomi 
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8. Kepala Bagian Umum  : Sarjana Ekonomi/Hukum 
9. Kepala Seksi   : Sarjana Muda 
10. Operator    : D3 atau STM 
11. Sekretaris     : Sarjana atau D3 Sekretaris 
12. Tenaga Kesehatan   : Dokter atau Perawat 
13. Sopir, Keamanan, Pesuruh : SLTA / Sederajat 
 
 
5.6.2 Jumlah Karyawan dan Gaji 
Jumlah Karyawan harus ditentukan dengan tepat, sehingga semua 
pekerjaan dapat diselenggarakan dengan baik dan efektif. 
 
Tabel 5.2 Jumlah Karyawan Menurut Jabatan 
No. Jabatan Jumlah 
1 Direktur Utama 1
2 Direktur Produksi dan Teknik 1
3 Direktur Keuangan dan Umum 1
4 Staff Ahli 10
5 Litbang 15
6 Sekretaris 4
7 Kepala Bagian Produksi 1
8 Kepala Bagian Teknik 1
9 Kepala Bagian Pemasaran 1
10 Kepala Bagian Umum 1
11 Kepala Bagian Keuangan 1
12 Kepala Seksi Proses&Pengendalian 1
13 Kepala Seksi Laboratorium 1
14 Kepala Seksi Pemasaran 1
15 Kepala Seksi Pembelian 1
16 Kepala Seksi Pemeliharaan 1
17 Kepala Seksi Utilitas 1
18 Kepala Seksi Administrasi 1
19 Kepala Seksi Keuangan 1
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20 Kepala Seksi Personalia 1
21 Kepala Seksi Keamanan dan K3 1
22 Karyawan Proses 32
23 Karyawan Pengendalian 25
24 Karyawan Laboratorium 10
25 Karyawan Pemasaran 5
26 Karyawan Pembelian 4
27 Karyawan Pemeliharaan 4
28 Karyawan Utilitas 15
29 Karyawan K3 10
30 Karyawan Keuangan 5
31 Karyawan Personalia 8
32 Karyawan Keamanan 20
33 Dokter 5
34 Perawat 9
35 Sopir 6
36 Pesuruh 14
 Total 219
 
 
Perincian Golongan dan Gaji Karyawan 
Gol. Jabatan        Gaji/Bulan   Kualifikasi 
I. Direktur Utama  Rp. 30.000.000,00  S1/S2/S3 
II. Direktur   Rp. 20.000.000,00  S1/S2 
III. Staff Ahli  Rp. 9.000.000,00  S1/S2 
IV. Kepala Bagian  Rp. 8.000.000,00  S1 
V. Kepala Seksi  Rp. 7.000.000,00  S1 
VI. Sekretaris  Rp. 3.500.000,00  S1/D3 
VII. Karyawan Biasa Rp. 1.000.000-2.000.000 SLTA/D1/D3 
 
 
5.7 Kesejahteraan Sosial Karyawan 
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Kesejahteraan sosial yang diberikan oleh perusahaan pada para 
karyawan, antara lain: 
5.7.1 Gaji Pokok 
Diberikan berdasarkan golongan karyawan yang bersangkutan. 
 
5.7.2 Tunjangan 
Berupa tunjangan jabatan yang diberikan berdasarkan jabatan yang 
dipegang oleh karyawan dan tunjangan lembur yang diberikan kepada 
karyawan yang bekerja di luar jam kerja berdasarkan jam lembur. 
 
 
 
5.7.3 Cuti 
Cuti tahunan yang diberikan kepada karyawan selama 12 hari dalam         
1 tahun. Cuti sakit diberikan kepada karyawan yang menderita sakit 
berdasarkan keterangan dokter. 
 
5.7.4 Pakaian Kerja 
Diberikan kepada setiap karyawan setiap tahun sejumlah tiga pasang. 
 
 
5.7.5 Pengobatan 
Bagi karyawan yang menderita sakit yang diakibatkan oleh kecelakaan 
kerja ditanggung perusahaan sesuai dengan undang - undang yang berlaku. 
Bagi karyawan yang menderita sakit tidak diakibatkan oleh kecelakaan 
kerja diatur berdasarkan kebijakan perusahaan. 
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5.7.6 Asuransi Tenaga Kerja 
Asuransi tenaga kerja diberikan oleh perusahaan bila jumlah karyawan 
lebih dari 10 orang atau dengan gaji karyawan lebih besar dari                
Rp. 1.000.000,00 per bulan. 
(Masud, 1989) 
 
5.8 Manajemen Perusahaan 
Manajemen produksi merupakan salah satu bagian dari manajemen 
perusahaan yang fungsi utamanya adalah menyelenggarakan semua 
kegiatan untuk memproses bahan baku menjadi produk dengan mengatur 
penggunaan faktor - faktor produksi sedemikian rupa sehingga proses 
produksi berjalan sesuai dengan yang direncanakan. 
Manajemen produksi meliputi manajemen perancangan dan 
pengendalian produksi. Tujuan perencanaan dan pengendalian produksi 
mengusahakan perolehan kualitas produk sesuai target dalam jangka 
waktu tertentu. Dengan meningkatnya kegiatan produksi maka selayaknya 
diikuti dengan kegiatan perencanaan dan pengendalian agar penyimpangan 
produksi dapat dihindari. 
Perencanaan sangat erat kaitannya dengan pengendalian dimana 
perencanaan merupakan tolak ukur bagi kegiatan operasional sehingga 
penyimpangan yang terjadi dapat diketahui dan selanjutnya dikembalikan 
pada arah yang sesuai. 
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5.8.1 Perencanaan Produksi 
Dalam menyusun rencana produksi secara garis besar ada direktur 
keuangan dan umum. Hal yang perlu dipertimbangkan yaitu faktor internal 
dan faktor eksternal. Faktor internal adalah kemampuan pabrik sedangkan 
faktor eksternal adalah faktor yang menyangkut kemampuan pasar 
terhadap jumlah produk yang dihasilkan. 
1. Kemampuan Pabrik 
Pada umumnya kemampuan pabrik ditentukan oleh beberapa faktor, 
antara lain : 
» Bahan Baku 
Dengan pemakaian yang memenuhi kualitas dan kuantitas, maka 
akan mencapai jumlah produk yang diinginkan. 
» Tenaga kerja 
Kurang terampilnya tenaga kerja akan menimbulkan kerugian, 
sehingga diperlukan pelatihan agar kemampuan kerja sesuai 
dengan yang diinginkan. 
» Peralatan 
Dipengaruhi oleh keandalan dan kemampuan mesin yaitu jam kerja 
efektif dan beban yang diterima. 
2. Kemampuan Pasar 
Dapat dibagi menjadi 2 kemungkinan, yaitu : 
∗ Kemampuan pasar lebih besar dibandingkan kemampuan pabrik, 
maka rencana produksi disusun secara maksimal. 
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∗ Kemampuan pasar lebih kecil dari kemampuan pabrik. 
 
5.8.2 Pengendalian Produksi 
Setelah perencanaan produksi disusun dan proses produksi 
dijalankan, perlu adanya pengawasan dan pengendalian produksi agar 
proses berjalan baik. Kegiatan proses produksi diharapkan menghasilkan 
produk dengan mutu sesuai dengan standard dan jumlah produk sesuai 
dengan rencana dalam jangka waktu sesuai jadwal. 
a. Pengendalian Kualitas 
Penyimpangan kualitas terjadi karena mutu bahan baku tidak baik, 
kerusakan alat, dan penyimpangan operasi. Hal - hal tersebut dapat 
diketahui dari monitor atau hasil analisis laboratorium. 
b. Pengendalian Kuantitas 
Penyimpangan kuantitas terjadi karena kesalahan operator, kerusakan 
mesin, keterlambatan bahan baku serta perbaikan alat yang terlalu 
lama. 
Penyimpangan perlu diketahui penyebabnya, baru dilakukan evaluasi. 
Kemudian dari evaluasi tersebut diambil tindakan seperlunya dan 
diadakan perencanaan kembali dengan keadaan yang ada. 
c. Pengendalian Waktu 
Untuk mencapai kuantitas tertentu perlu adanya waktu tertentu pula. 
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d. Pengendalian Bahan Proses 
Bila ingin dicapai kapasitas produksi yang diinginkan maka bahan 
proses harus mencukupi sehingga diperlukan pengendalian bahan 
proses agar tidak terjadi kekurangan. 
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BAB VI 
ANALISA EKONOMI 
 
Pada perancangan pabrik 2-Etil Heksanol ini dilakukan evaluasi atau 
penilaian investasi dengan maksud untuk mengetahui apakah pabrik yang 
dirancang ini dapat menguntungkan atau tidak. Yang terpenting dari perancangan 
ini adalah estimasi harga dari alat - alat, karena harga ini dipakai sebagai dasar 
untuk estimasi analisa ekonomi, dimana analisa ekonomi dipakai untuk 
mendapatkan perkiraan / estimasi tentang kelayakan investasi modal dalam suatu 
kegiatan produksi suatu pabrik dengan meninjau kebutuhan modal investasi, 
besarnya laba yang diperoleh, lamanya modal investasi dapat dikembalikan, dan 
terjadinya titik impas. Selain itu analisa ekonomi dimaksudkan untuk mengetahui 
apakah pabrik yang akan didirikan dapat menguntungkan atau tidak jika didirikan. 
Untuk itu pada perancangan pabrik 2-Etil Heksanol ini, kelayakan 
investasi modal dalam sebuah pabrik dapat diperkirakan dan dianalisa yaitu : 
 
1. Profitability 
adalah selisih antara total penjualan produk dengan total biaya produksi yang 
dikeluarkan. 
Profitability = Total penjualan produk - Total biaya produksi 
(Donald, 1989) 
 
2. Percent Profit on Sales (% POS) 
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adalah rasio keuntungan dengan harga penjualan produk yang digunakan 
untuk mengetahui besarnya tingkat keuntungan yang diperoleh. 
POS = 100% x 
produk jual Harga
Profit  
(Donald, 1989) 
 
3. Percent Return 0n Investment (% ROI) 
adalah rasio keuntungan tahunan dengan mengukur kemampuan perusahaan 
dalam mengembalikan modal investasi. 
ROI membandingkan laba rata - rata terhadap Fixed Capital Investment. 
  Prb = 
F
ab
I
r P    Pra = 
F
aa
I
r P   
Prb = % ROI sebelum pajak 
Pra = % ROI setelah pajak 
Pb = Keuntungan sebelum pajak 
Pa = Keuntungan setelah pajak 
ra = Annual production rate 
IF = Fixed Capital Investment 
(Aries-Newton, 1955) 
 
4. Pay Out Time (POT) 
adalah jumlah tahun yang diperlukan untuk mengembalikan Fixed Capital 
Investment berdasarkan profit yang diperoleh. 
   D = 
Fab
F
I 0,1  r P
I
+  
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D = Pay Out time, tahun 
Pb = Keuntungan sebelum pajak 
ra = Annual production rate 
IF = Fixed Capital Investment 
(Aries-Newton, 1955) 
 
5. Break Even Point (BEP) 
adalah titik impas, suatu keadaan dimana besarnya kapasitas produksi dapat 
menutupi biaya keseluruhan. Suatu keadaan dimana pabrik tidak mendapatkan 
keuntungan namun tidak menderita kerugian. 
 ra = 
( )
aaa
aa
R 0,7 - V - S
 ZR 0,3  F +  
ra = Annual production rate 
Fa = Annual fixed expense at max production 
Ra = Annual regulated expense at max production 
Sa = Annual sales value at max production 
Va = Annual variable expense at max production 
Z = Annual max production 
(Peters & Timmerhaus, 2003) 
 
6. Shut Down Point (SDP) 
adalah suatu titik dimana pabrik mengalami kerugian sebesar Fixed Cost yang 
menyebabkan pabrik harus tutup. 
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 ra = 
aaa
a
R 0,7 - V - S
 ZR 0,3  
 (Peters & Timmerhaus, 2003) 
7. Discounted Cash Flow (DCF) 
Discounted Cash Flow dibuat dengan mempertimbangkan nilai uang yang 
berubah terhadap waktu dan dirasakan atas investasi yang tak kembali pada 
akhir tahun selama umur pabrik. DCF biasanya satu setengah kali bunga 
pinjaman bank. 
Umur pabrik (n) = 
Depresiasi
SV - FCI  
 (FC + WC) (1 + i)n  = (WC + SV) + ( ) ( )[ ] c x 1 ..... i  1  i  1 2n1n +++++ −−  
dengan cara coba ralat diperoleh nilai i = % 
(Peters & Timmerhaus, 2003) 
 
Untuk meninjau faktor - faktor di atas perlu dilakukan penafsiran terhadap 
beberapa faktor yaitu : 
1. Penafsiran modal industri (Total Capital Investment) 
Capital Investment adalah banyaknya pengeluaran - pengeluaran yang 
diperlukan untuk fasilitas - fasilitas produktif dan untuk menjalankannya. 
Capital Investment meliputi : 
• Fixed Capital Investment (Modal tetap) 
adalah investasi yang digunakan untuk mendirikan fasilitas produksi dan 
pembantunya. 
• Working Capital (Modal Kerja) 
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adalah bagian yang diperlukan untuk menjalankan usaha atau modal 
dalam operasi dari suatu pabrik selama waktu tertentu dalam harga lancar. 
 
2. Penentuan biaya produksi total (Production Costs), yang terdiri dari : 
a. Biaya pengeluaran (Manufacturing Costs) 
Manufacturing Cost merupakan jumlah direct, indirect, dan fixed 
manufacturing cost yang bersangkutan dengan produk. 
• Direct Manufacturing Cost 
 Direct Manufacturing Cost merupakan pengeluaran yang bersangkutan 
langsung dalam pembuatan produk. 
• Indirect Manufacturing Cost 
 Indirect Manufacturing Cost adalah pengeluaran sabagai akibat tidak 
langsung dan bukan langsung dari operasi pabrik. 
• Fixed Manufacturing Cost 
Fixed Manufacturing Cost merupakan harga yang berkenaan dengan 
fixed capital dan pengeluaran yang bersangkutan dimana harganya 
tetap, tidak tergantung waktu maupun tingkat produksi 
b. Biaya pengeluaran Umum (General Expense) 
General Expense adalah pengeluaran yang tidak berkaitan dengan 
produksi tetapi berhubungan dengan operasional perusahaan secara umum 
3. Total Pendapatan penjualan produk formaldehid 
Yaitu keuntungan yang didapat selama satu periode produksi. 
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6.1 Penafsiran Harga Peralatan 
Harga peralatan proses tiap alat tergantung pada kondisi ekonomi 
yang sedang terjadi. Untuk mengetahui harga peralatan yang pasti setiap 
tahun sangat sulit sehingga diperlukan suatu metoda atau cara untuk 
memperkirakan harga suatu alat dari data peralatan serupa tahun-tahun 
sebelumnya. Penentuan harga peralatan dilakukan dengan menggunakan 
data indeks harga. 
Tabel 6.1 Indeks Harga Alat 
Cost Indeks tahun Chemical Engineering Plant Index 
1991 361,3 
1992 358,2 
1993 359,2 
1994 368,1 
1995 381,1 
1996 381,7 
1997 386,5 
1998 389,5 
1999 390,6 
2000 394,1 
2001 394,3 
2002 390,4 
 
          Sumber : Tabel 6-2 Peters & Timmerhaus, ed.5, 2003  
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y = 3.6077x - 6823.2
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Gambar 6.1 Chemical Engineering Cost Index 
Dengan asumsi kenaikan indeks linear, maka dapat diturunkan persamaan 
least square sehingga didapatkan persamaan berikut: 
Y = 3,6077 X – 6.832,2 
Sehingga indeks tahun 2012 adalah 435,4934. 
Harga alat dan yang lainnya diperkirakan pada tahun evaluasi (2012) dan 
dilihat dari grafik pada referensi. Untuk mengestimasi harga alat tersebut 
pada masa sekarang digunakan persamaan : 
Ex = Ey . 
Ny
Nx   (Peters & Timmerhaus, 2003) 
Ex = Harga pembelian pada tahun 2012 
 Ey = Harga pembelian pada tahun 2002 
 Nx = Indeks harga pada tahun 2012 
Ny = Indeks harga pada tahun 2002 
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6.2 Dasar Perhitungan 
 Kapasitas produksi    : 100.000 ton/tahun 
 Satu tahun operasi    : 330 hari 
 Pabrik didirikan     : 2012 
 Harga bahan baku propilen   : US $ 0,17/ lb 
 Harga bahan baku H2   : US $ 1,06/ kg 
Harga bahan baku CO   : US $ 0,1 / kg 
Harga katalis Rh(TPP)  : US $ 1,25 / kg 
 Harga katalis NaOH    : US $ 0,34/ kg 
 Harga katalis Ni    : US $ 40,1/ kg 
Harga katalis Cu      : US $ 7,32 / kg 
 Harga produk 2-Etil Heksanol  : US $ 0,75/ lb    
 
6.3 Penentuan Total Capital Investment (TCI) 
Asumsi - asumsi dan ketentuan yang digunakan dalam analisa 
ekonomi : 
1. Pembangunan fisik pabrik akan dilaksanakan pada tahun 2010 dengan 
masa konstruksi dan instalasi selama 2 tahun dan pabrik dapat 
beroperasi secara komersial pada awal tahun 2012. 
2. Proses yang dijalankan adalah proses kontinyu  
3. Kapasitas produksi adalah 100.000 ton/tahun 
4. Jumlah hari kerja adalah 330 hari per tahun 
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5. Shut down pabrik dilaksanakan selama 30 hari dalam satu tahun untuk 
perbaikan alat-alat pabrik 
6. Modal kerja yang diperhitungkan selama 1 bulan 
7. Umur alat - alat pabrik diperkirakan 10 tahun kecuali alat - alat 
tertentu (umur pompa dan tangki adalah 5 tahun) 
8. Nilai rongsokan (Salvage Value) adalah nol 
9. Situasi pasar, biaya dan lain - lain diperkirakan stabil selama pabrik 
beroperasi 
10. Upah buruh asing US $ 12 per manhour 
11. Upah buruh lokal Rp. 10000,00 per manhour 
12. Satu manhour asing = 2 manhour Indonesia 
13. Kurs rupiah yang dipakai Rp. 9000,00 
14. Semua produk 2-Etil Heksanol habbis terjual. 
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6.4 Hasil Perhitungan 
6.4.1 Fixed Capital Invesment (FCI) 
Tabel 6.2 Fixed Capital Invesment 
No Jenis US $ Rp. Total (Rp.) 
1. Harga pembelian peralatan 4.771.359  42.942.229.894
2. Instalasi alat-alat 360.103 1.036.658.876 4.277.581.886
3. Pemipaan 1.309.464 1.636.829.803 13.422.004.388
4. Instrumentasi 335.550 259.164.719 3.279.115.706
5. Isolasi 98.210 272.804.967 1.156.693.061
6. Listrik 360.103 218.243.974 3.459.166.985
7. Bangunan 1.473.147  13.258.321.408
8. Tanah & Perbaikan lahan 327.366 80.000.000.000 82.946.293.646
9. Utilitas 2.798.992  25.190.924.810
Physical Plant Cost 11.834.292 83.423.702.339 189.932.331.785
10. Engineering & Construction 2.958.573 20.855.925.585 47.483.082.946
Direct Plant Cost 14.792.865 104.279.627.924 237.415.414.732
11. Contractor’s  fee 739.643 5.213.981.396 11.870.770.737
12. Contingency 2.218.930 15.641.944.189 35.612.312.210
Fixed Capital Invesment (FCI) 17.751.438 125.135.553.508 284.898.497.678
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6.4.2 Working Capital Investment (WCI) 
Tabel 6.3 Working Capital Investment 
No. Jenis US $ Rp. Total (Rp.) 
1. Persediaan Bahan baku 7.189.118  64.702.065.682
2. Persediaan Bahan dalam proses 829.846 438.526.027 7.907.141.621
3. Persediaan Produk 9.220.513 4.872.511.411 87.857.129.119
4. Extended Credit 13.780.271  124.022.439.696
5. Available Cash 9.220.513 4.872.511.411 87.857.129.119
Working Capital Investment (WCI) 40.240.262 10.183.548.849 372.345.905.238
 
6.4.3 Total Capital Investment (TCI) 
  TCI =   FCI + WCI =   Rp 657.244.402.916 
 
 
6.4.4 Direct Manufacturing Cost (DMC) 
Tabel 6.4 Direct Manufacturing Cost 
No. Jenis 
US $ 
Rp. 
Total (Rp.) 
1. Harga Bahan Baku 83.454.101 751.086.905.057
2. Gaji Pegawai 2.064.000.000 2.064.000.000
3. Supervisi 309.600.000 309.600.000
4. Maintenance 532.543 3.754.066.605 8.546.954.930
5. Plant Supplies 79.881 563.109.991 1.282.043.240
6. Royalty & Patent 3.307.265  29.765.385.527
7. Utilitas 37.511.404.987 37.511.404.987
Direct Manufacturing Cost (DMC) 87.373.790 44.202.181.583 830.566.293.740
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6.4.5 Indirect Manufacturing Cost (IMC) 
Tabel 6.5 Indirect Manufacturing Cost 
No. Jenis US $ Rp. Total (Rp.) 
1. Payroll Overhead  309.600.000 309.600.000
2. Laboratory  206.400.000 206.400.000
3. Plant Overhead  1.238.400.000 1.238.400.000
4. Packaging & Shipping 21.497.223  193.475.005.925
Indirect Manufacturing Cost (IMC) 21.497.223 1.754.400.000 195.229.405.925
 
6.4.6 Fixed Manufacturing Cost (FMC) 
Tabel 6.6 Fixed Manufacturing Cost 
No. Jenis US $ Rp. Total (Rp.) 
1. Depresiasi 1.420.115 10.010.844.281 22.791.879.814
2. Property Tax 177.514 1.251.355.535 2.848.984.977
3. Asuransi 177.514 1.251.355.535 2.848.984.977
Fixed Manufacturing Cost (FMC) 1.775.144 12.513.555.351 28.489.849.768
 
6.4.7 Total Manufacturing Cost (TMC) 
TMC   =  DMC + IMC + FMC 
   =  Rp. 1.054.285.549.433 
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6.4.8 General Expense (GE) 
Tabel 6.7 General Expense 
No. Jenis US $ Rp. Total (Rp.) 
1. Administrasi 3.305.800.000 3.305.800.000
2. Sales 16.596.924 8.770.520.540 158.142.832.415
3. Research 5.532.308 2.923.506.847 52.714.277.472
4. Finance 4.467.812 4.146.743.723 44.357.052.966
General Expense (GE) 26.597.044 19.146.571.109 258.519.962.852
 
6.4.9 Total Production Cost (TPC) 
TPC =  TMC + GE 
    =  Rp. 1.312.805.512.286 
 
6.4.10 Analisa Kelayakan 
Tabel 6.8 Analisa Kelayakan 
No. Keterangan Perhitungan  Batasan 
1. Persen Return of Investment (% ROI)     
  ROI sebelum pajak 61,59% min 44 % 
  ROI setelah pajak 49,27%   
2. Pay Out Time (POT), tahun     
  POT sebelum pajak 1,44 max 2 tahun 
  POT setelah pajak 1,75   
3. Break Even Point (BEP) 40,98% 40 - 60 % 
4.  Shut Down Point (SDP) 30,39%   
5. Discounted Cash Flow (DCF) 23,42% 8,625% 
 
Grafik hasil analisa ekonomi dapat digambarkan sebagai berikut : 
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Gambar 6.2 Grafik Analisa Kelayakan 
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KESIMPULAN 
Dari analisa ekonomi yang dilakukan dapat dihitung : 
1. Percent Return On Investment (ROI) sebelum pajak sebesar 61,59% 
2. Pay Out Time (POT) sebelum pajak selama 1,44 tahun. 
3. Break Event Point (BEP) sebesar 40,98%. 
4. Shut Down Point (SDP) sebesar 30,09%. 
5. Discounted Cash Flow (DCF) sebesar 23,42%. 
Jadi, pabrik 2-Etil Heksanol dari hidroformilasi propilen dan gas sintesa 
dengan kapasitas 100.000 ton/tahun layak untuk didirikan. 
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Q = #REF! kJ/jam C4H8 3.98 kg/jam
H2 807.76 kg/jam 45 °C H2O 0.36 kg/jam
CO 11222.93 kg/jam Rh(TPP) 0.00 kg/jam T = 173.50 °C
CH4 22.05 kg/jam T= Total 4.44 kg/jam
T = °C C3H6 93.15 kg/jam T= 45.00 °C
H2 357.24 kg/jam C3H8 270.37 kg/jam C8H16O 90.01 kg/jam
CO 4963.38 kg/jam Total 12416.26 kg/jam i - C4H8 263.10 kg/jam i - C4H8 263.10 kg/jam T = 173.50 °C C8H14O 97.71 kg/jam
CH4 9.75 kg/jam C4H8 2415.70 kg/jam C4H8 14399.13 kg/jam C8H18O 4.46 kg/jam
C3H6 41.20 kg/jam Q = H2O 3220.25 kg/jam H2O 3220.25 kg/jam Total 192.17 kg/jam
C3H8 119.57 kg/jam H2 807.76 kg/jam Rh(TPP) 0.02 kg/jam Rh(TPP) 0.02 kg/jam
Total 5491.14 kg/jam CO 11222.93 kg/jam Total 5899.07 kg/jam Total 17882.51 kg/jam H2 153.28 kg/jam
Q = kJ/jam CH4 22.05 kg/jam CP-01 CH4 8.95 kg/jam
C3H6 93.15 kg/jam FD Total 162.22 kg/jam
C3H8 270.37 kg/jam H2 53.65 kg/jam
i - C4H8 263.10 kg/jam CH4 3.13 kg/jam
C4H8 2415.70 kg/jam Q pendingin = i - C4H8 263.00 kg/jam Total 56.78 kg/jam
H2O 3220.25 kg/jam C4H8 14395.16 kg/jam C8H14O
TPP 0.02 kg/jam kJ/jam C4H8 11983.44 kg/jam H2O 3219.90 kg/jam 12442.09 kg/jam H2 206.93 kg/jam C8H16O 360.03 kg/jam
Total 18315.33 kg/jam T = 120.00 °C Rh(TPP) 0.02 kg/jam °C H2 200.63 kg/jam CH4 12.08 kg/jam C8H14O 390.83 kg/jam
Total 17878.07 kg/jam CH4 6.46 kg/jam Total 219.01 kg/jam C8H18O 17.82 kg/jam
Q= kJ/jam Q = C8H14O kJ/jam C8H14O 116.96 kg/jam H2 206.93 kg/jam 446870.31 kJ/jam Total 768.69 kg/jam
12442.09 kg/jam C8H16O 12522.03 kg/jam #REF! CH4 12.08 kg/jam
C3H6 9274.18 kg/jam i - C4H8 1080.82 kg/jam VP-01 Total 12846.08 kg/jam C8H14O 410.08 kg/jam °C C8H14O 410.08 kg/jam
C3H8 150.80 kg/jam T = 72.88 C4H8 13241.16 kg/jam T = 130.00 P = 5 atm K-01 C8H16O 368.41 kg/jam Q = C8H16O 368.41 kg/jam
i - C4H8 553.7958 H2O 31442.98 kg/jam i - C4H8 263.00 kg/jam Q = C8H18O 12632.36 kg/jam C8H18O 12632.36 kg/jam
CO 12398.05 kg/jam C4H8 644.4351 Rh(TPP) 4726.79 kg/jam C4H8 172.74 kg/jam Total 13629.86 kg/jam CP-02 Total 13410.85 kg/jam D
H2 253.02 kg/jam H2 1249.58 kg/jam Total 50491.74 kg/jam NaOH 28.73 kg/jam 1 atm T = 0.00
CO 17361.43 kg/jam Na2CO3 0.06 kg/jam R-03 H2 200.63 kg/jam #REF! 4784388.36 kJ/jam
H2 639.32 kg/jam CH4 22.05 kg/jam R-01 R-02 H2O 5111.80 kg/jam 100-180 C CH4 6.46 kg/jam R-04 4321972.61
CH4 12.30 kg/jam C3H6 9315.38 kg/jam T = 120°C T = 120.00 °C T = 130°C Rh(TPP) 0.01 kg/jam Qsteam = 5 atm kJ/jam C8H14O 116.96 kg/jam T = 175°C #REF! 9889297.02 kJ/jam
C3H8 270.37 kg/jam P = 10 atm T = 120.00 °C i - C4H8 1080.82 kg/jam P = 5 atm C8H14O 12445.67 kg/jam C8H16O 12522.03 kg/jam P = 10 atm C8H16O 270.02 kg/jam
Total 22727.67 kg/jam Total 28218.80 kg/jam C4H8 1257.72 kg/jam kJ/jam Total 18022.01 kg/jam Dc-02 T = °C Total 12846.08 kg/jam Panas reaksi C8H14O 293.12 kg/jam
H2O 31442.98 kg/jam ########## kJ/jam kJ/jm 2072932.89 Q pendingin #REF! C8H18O 13.37 kg/jam
T = Rh(TPP) 4726.79 kg/jam #REF! ########## kg/jam kJ/jam Total 576.51 kg/jam
Total 38508.31 kg/jam Beban Pendingin
Q= ############ kJ/jam T = -4658038.34
Air 18552.35 kg/jam Q = 15,974,851.84 kJ/jam C8H16O 270.02 kg/jam VP-02 Cooler
Q pendingin = NaOH 28.73 kg/jam NaOH 28.73 kg/jam i-C4H8 263.00 kg/jam C8H14O 293.12 kg/jam
T = 30 °C i - C4H8 553.80 kg/jam Na2CO3 0.06 kg/jam Na2CO3 0.06 kg/jam C4H8 172.74 kg/jam C8H18O 13.37 kg/jam
Rh(TPP) 2304.87 kg/jam M-01 C4H8 644.44 kg/jam H2O 115.16 kg/jam H2O 43.19 kg/jam NaOH 28.73 kg/jam H2 147.99 kg/jam Total 576.51 kg/jam
H2O 18552.35 kg/jam H2O 16,110.88 kg/jam i - C4H8 527.0261 kg/jam Total 143.95 kg/jam Total 71.98 kg/jam Na2CO3 0.06 kg/jam CH4 2.41 kg/jam C8H16O 8.38 kg/jam
Rh(TPP) 2304.87 kg/jam Rh(TPP) 2421.93 kg/jam C4H8 613.2840 kg/jam 120.00 °C Q = H2O 5111.80 kg/jam H2 397.52 kg/jam 30.00 Total 150.40 kg/jam C8H14O 19.25 kg/jam
Total 20857.23 kg/jam Total 19731.04 kg/jam H2O 15332.1010 kg/jam Rh(TPP) 0.01 kg/jam CH4 6.46 kg/jam C8H18O 12614.53 kg/jam
T = 30 Rh(TPP) 2304.8572 kg/jam C8H14O 3.58 kg/jam Total 403.99 kg/jam T = 175.00 °C Total 12642.16 kg/jam #REF! kJ/jam
Total 18777.2684 kg/jam Total 5579.92 kg/jam Q =
Q = 28444.02
Q = H2O
Q= 396,206.43 Q = 6,800,301.44 kJ/jam Q = 6,471,585.1781 kJ/jam 71.98 kg/jam Q = 1,508.10 kJ/jam Q= 10589.47 kJ/jam
Gambar 2.6        Diagram Alir Proses Kuantitatif
Dc-01
M-02
   Keterangan Gambar : Kode Tiap Alat :
T : Storage Tank T-01 : Tangki CO
M : Mixer S-01 : Silo Rh(TPP)
R : Reactor M-01 : Mixer
E : Heat exchanger R-01 : Reaktor Hidroformilasi
CP : Partial Condensor Dc-01 : Dekanter 1
Dc : Decanter CP-01 : Kondensor Parsial 1
Sp : Separator SP : Separator
J : Conveyor FD-01 : Flash Drum
VP : Vaporizer T-02 : Tangki NaOH
P : Pump M-02 : Mixer 2
C : Compressor R-02 : Reaktor Kondensasi
E : Expander Dc-02 : Dekanter 2
CD : Condensor VP-01 : Vaporizer 1
RB : Reboiler R-03 : Reaktor Hidrogenasi 1
HE : Heat Exchanger C-01 : Kompresor
E-01 : Expander
   Instrument : HE-01 : Cooler 1
R-04 : Reaktor Hidrogenasi 2
   FC : Flow Controller CP-02 : Kondensor Parsial 2
   LC : Level Controller D-01 : Menara Distilasi
   LI : Level Indicator CD : Kondensor
   TC : Temperature Controller RB : Reboiler
   PC : Pressure Controller HE-02 : Cooler 2
: Piping T-03 : Tangki 2-Etil Heksanol
: Elektrik ACC-01 : Akumulator
: Gate Valve VP-02 : Vaporizer 2
P : Pompa 
: Nomor Arus
: Suhu, °C
: Tekanan, atm
No Arus (kg/jam) 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48
1 H2 639.32 253.02 892.34 1,249.58 807.76 807.76 450.53 357.24 397.52 397.52 200.63 200.63 254.28 254.28 147.99 402.28 206.93 206.93 153.28 53.65
2 CO 12,398.05 12,398.05 17,361.43 11,222.93 11,222.93 6,259.55 4,963.38
3 CH4 12.30 12.30 22.05 22.05 22.05 12.30 9.75 6.46 6.46 6.46 6.46 9.60 9.60 2.41 12.00 12.08 12.08 8.95 3.13
4 C3H6 9,274.18 9,274.18 9,315.38 93.15 93.15 51.96 41.20
5 C3H8 150.80 150.80 270.37 270.37 270.37 150.80 119.57
6 i - C4H8O 263.10 263.10 1,080.82 1,080.82 527.03 553.80 263.10 0.10 263.00 263.00 263.00
7 C4H8O 2,415.70 2,415.70 13,241.16 1,257.72 613.28 644.44 11,983.44 14,399.13 3.98 14,395.16 172.74 172.74
8 H2O 18,552.35 18,552.35 3,220.25 3,220.25 31,442.98 31,442.98 15,332.10 16,110.88 3,220.25 0.36 3,219.90 43.19 71.98 115.16 5,111.80 5,111.80
9 Rh(TPP) 2,304.87 2,304.87 0.02 0.02 4,726.79 4,726.79 2,304.86 2,421.93 0.02 0.00 0.02 0.01 0.01
10 NaOH 28.73 28.73 28.73 28.73
11 Na2CO3 0.06 0.06 0.06 0.06
12 C8H14O 12,445.67 3.58 12,442.09 12,442.09 12,442.09 116.96 116.96 116.96 410.08 410.08 410.08 410.08 410.08 390.83 97.71 293.12 293.12 19.25 19.25
13 C8H16O 12,522.03 12,522.03 12,522.03 12,792.06 12,792.06 368.41 368.41 368.41 360.03 90.01 270.02 270.02 8.38 8.38  1. NURDIAH RAHMAWATI         
14 C8H18O 13.37 13.37 12,632.36 12,632.36 12,632.36 17.82 4.46 13.37 13.37 12,614.53 12,614.53  2. LINA AGUSTINA
651.62 12,651.07 9,424.98 22,727.67 28,218.80 18,552.35 2,304.87 20,857.23 18,315.33 12,416.26 6,925.12 5,491.14 5,899.07 50,491.74 38,508.31 18,777.27 19,731.04 11,983.44 17,882.51 4.44 17,878.07 71.98 71.98 143.95 18,022.01 5,579.92 12,442.09 12,442.09 403.99 12,846.08 12,846.08 12,846.08 12,902.86 13,479.38 150.40 13,629.78 13,629.86 219.01 162.22 56.78 13,410.85 13,410.85 768.69 192.17 576.51 576.51 12,642.16 12,642.16Total
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DIAGRAM ALIR 
PEMBUATAN 2-ETIL HEKSANOL
PROSES RUHRCHEMIE AG.
DARI PROPILEN DAN GAS SINTESA
KAPASITAS 100.000 TON/TAHUN
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
LAMPIRAN  A
PERHITUNGAN NERACA MASSA
Satuan : kg/jam
Basis : 1 jam operasi
Data bahan
Komponen Rumus BM, kg/kgmol
Hidrogen H2 2,0160
Karbon monoksida CO 28,0100
Metan CH4 16,0430
Propilen C3H6 42,0810
Propan C3H8O 44,0960
Isobutiraldehid i - C4H8O 72,1070
n-butiraldehid C4H8 72,1070
Air H2O 18,016
Rhodium Triphenylphosphine Rh(TPP) 365,197
2-Etil-2-Heksenal C8H14O 126,198
2-Etil Heksanal C8H16O 128,214
2-Etil Heksanol C8H18O 130,2300
1. Kapasitas Produksi
Kapasitas produksi  =  100.000 ton/tahun
Jumlah hari kerja dalam satu tahun =  330 hari
Jumlah jam kerja dalam satu hari    =  24 jam
Maka produksi dalam satu jam =  jam
harix
hari
thx
ton
kgx
th
ton
24330
1000100000
                                                     =  12.626,26 kg/jam
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
2. Spesifikasi Produk
2-Etil Heksanol 99.8 %    = 0,998 ×  12.626,26 kg/jam
   = 12.601,01 kg/jam
   = 96,7596 kmol/jam
3. Basis Perhitungan
Basis perhitungan    : 221,3678 kmol propilen masuk/per jam
4. Neraca Massa di Titik A
Arus 1 = Arus H2 dengan kemurnian : 
H2 98,4 % berat
CH4 1,6 % berat 
Arus 2 = Arus CO dengan kemurnian : 
CO 98,4 % berat
 H2 1,6 % berat
Arus 3 = Arus C3H6 dengan kemurnian : 
C3H6 98 % berat
C3H8 2 % berat 
Kebutuhan gas reaktan di reaktor 1
H2 = 619,8298 kgmol/jam
= 1.249,5768 kg/jam
C3H6 = 221,3678 kgmol / jam
= 9.315,3771 kg/jam
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
A
Arus 2
Arus 1
Arus 3
Arus 4
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
CO = 619,8298 kgmol / jam
= 17.361,4314 kg/jam
Kebutuhan gas reaktan di reaktor 1 = arus 4 + arus 12 
Arus 12 = arus recycle gas dari separator kondensor parsial 1.
CO arus 2 = kebutuhan CO – CO arus 12
=  17.361,4314 kg/jam – 4..963,3799 kg/jam 
= 12.398,0515 kg/jam
 H2  arus 2 = 4,98
6,1
 x CO arus 2
= 4,98
6,1
 x 12.398,0515 kg/jam 
= 253,0214 kg/jam
 H2  arus 1 = kebutuhan  H2  –  H2  arus 12 –  H2  arus 2
= 1.249,5768 kg/jam – 357,2358 kg/jam – 253,0214601kg/jam
= 639,3196 kg/jam
CH4 arus 1 = 98
2
 x  H2 arus 1
= 
98
2
 x 639,3196 kg/jam 
= 12,2955 kg/jam
C3H6 arus 3 = kebutuhan C3H6 – C3H6 arus 12
=  9.315,3771 kg/jam – 41,1976 kg / jam
= 9.274,1795 kg/jam
C3H8 arus 3 = 4,98
6,1
 x  C3H6 arus 3
= 4,98
6,1
 x 9.274,1795 kg/jam 
=  150,7997 kg/jam 
CO arus 4 = CO arus 2
= 12.398,0515 kg/jam
H2  arus 4 =  H2  arus 1 + H2  arus 2
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
= 639,3196 kg/jam + 253,0214601 kg/jam
= 892,3410 kg / jam
CH4 arus 4 = CH4 arus 1
= 12,2955 kg/jam
C3H6 arus 4 = C3H6 arus 3
= 9.274,1795 kg/jam
C3H8 arus 4 = C3H8 arus 3
= 150,7997 kg/jam
Neraca Massa di Titik A
Komponen
Input Output 
Arus 1 Arus 2 Arus 3 Arus 4
H2 639,3196 253,0214 - 892,3410
CH4 12,2955 - - 12,2955
CO - 12.398,0515 - 12.398,0515
C3H6 - - 9.274,1795 9.274,1795
C3H8 - - 150,7997 150,7997
Total
651,6151 12.651,0729 9.424,9792 22.727,6672
22.727,6672 22.727,6672
5. Neraca Massa di Tee-01
Arus 12 = Arus recycle dari separator kondensor parsial 1
H2 arus 12 = 357,2358 kg/jam
CO arus 12 = 4.963,3799 kg/jam
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Arus 4
Arus 12
Arus 5
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
CH4 arus 12 = 9,7497 kg/jam
C3H6 arus 12 = 41,1976 kg/jam
C3H8 arus 12 = 119,5729 kg/jam
CO arus 5 = CO arus 4 + CO arus 12
= 12.398,0515 kg/jam + 4.963,3799 kg/jam
= 17.361,4314 kg/jam
H2 arus 5 = H2 arus 4 + H2 arus 12
= 892,3410 kg/jam + 357,2358 kg/jam
= 1.249,5768 kg/jam
CH4 arus 5 = CH4 arus 4 + CH4 arus 12 
= 12,2955 kg/jam +  9,7497kg/jam 
= 22,0451 kg/jam
C3H6 arus 5 = C3H6 arus 4 + C3H6 arus 12
= 9.274,1795 kg/jam + 41,1976 kg/jam
= 9.315,3771 kg/jam
C3H8 arus 5 = C3H8 arus 4 + C3H8 arus 12
= 150,7997 kg/jam + 119,5729 kg/jam
= 270,3725 kg/jam
Rekap Neraca Massa di Tee 01 (kg/jam)
Komponen Input OutputArus 4 Arus 12 Arus 5
H2 892,3410 357,2358 1.249,5768
CH4 12,2955 9,7497 22,0451
CO 12.398,0515 4.963,3799 17.361,4314
C3H6 9.274,1795 41,1976 9.315,3771
C3H8 150,7997 119,5729 270,3725
Total 22.727,6672 5.491,1358 28.218,8030
28.218,8030 28.218,8030
6. Neraca Massa di Mixer 01
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Kebutuhan larutan katalis = 8,75 ×  kgmol C3H6 masuk
Kebutuhan katalis = 8,75 ×  221,3678 kgmol/jam
= 1.936,9680 kgmol/jam
= 39.390,0354 kg/jam
Komposisi katalis  : Rh(TPP) 12 % berat
H2O      88 % berat
Arus 8 = Kebutuhan katalis total – Arus 15 
Arus 15 = recycle fraksi berat dekanter 1
= 18.532,8060 kg/jam
Arus 8 = 39.390,0354 kg/jam – 18.532,8060 kg/jam
= 20.857,2294 kg/jam
Rh(TPP) Arus 8 = 12 % x arus 18
= 12 % x 20.857,2294 kg/jam
= 2.304,8746 kg/jam
H2O Arus 8 = arus 8 – Rh(TPP) Arus 8 
= 20.857,2294 kg / jam – 2.304,8746 kg/jam
= 18.552,3548 kg / jam
Rh(TPP) Arus 7 = Rh(TPP) Arus 8
= 2.304,8746 kg/jam
H2O Arus 6 = H2O Arus 8
= 18.552,3548 kg / jam
Neraca Massa di mixer 01
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Arus 7Arus 5
Arus 6  M - 01
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Komponen
Input Output
Arus  6 Arus 7 Arus 8
Rh(TPP) - 2.304,8746 2.304,8746
H2O 18.552,3548 - 18.552,3548
Total 18.552,3548 2.304,8746 20.857,2294
20.857,2294 20.857,2294
7. Neraca massa di Reaktor 01
Reaksi yang terjadi 
H3C-CH=CH2 + CO + H2 ⎯⎯ →⎯katalis H3C-CH2-CH2-CHO
H3C-CH=CH2 + CO + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  H3C-CH(CH3)-CHO
Jika, H3C-CH=CH2 C3H6 A
CO B
H2 C
H3C-CH2-CH2-CHO C4H8O D
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Arus 8
Arus 17
Arus 5
Arus 9
R-01
Arus 14
F
8
F
17
F
5  
Output reaktor
R-01
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
CH3C-CH(CH3)-CHO i-C4H8O E
Mula F5.A5  F5.B5 F5. C5          -
Reaksi 1 F5.A5.X1 F5.A5.X1         F5.A5.X1          F5.A5.X1
Reaksi 2 F5.A5.X2 F5.A5.X2         F5.A5.X2                F5.A5.X2
Sisa F5.A5 (1- X1-X2)         (F5C5 – F5.A5.X1 – F5.A5.X2)
             (F5.B5 – F5.A5.X1 – F5.A5.X2)      F5.A5 (X1+X2)
X1 + X2 = 0.99
Dari reaksi 1 dan 2, diperoleh 
C3H6 = F5.A5(1- X1-X2)
CO = (F5.B5 - (F5.A5. (X1 +.X2))
H2 = (F5C5 - (F5.A5. (X1 +.X2))
C4H8O = F5.A5.X1
i-C4H8O = F5.A5.X2
Rasio C4H8O : i-C4H8O = 95 : 5
Konversi = MolAumpan
siMolAbereak
0.99 =
55
2155
.
)(.
AF
XXAF +
X2 = 0,99 – X1 ....................(1)
Rasio produk = godukSampinMol
odukUtamaMol
Pr
Pr
 = dehidisobutiraloduk
idbutiraldehnoduk
_Pr
_Pr −
255
155
.
..
XAF
XAF
 = 
5
95
2
1
X
X
= 19
X1 = 19 X2 .....................(2)
Dari persamaan (1), dan (2) didapatkan :
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
X1 = 0.9405
X2 = 0.0495
H3C-CH=CH2 + CO + H2 ⎯⎯ →⎯katalis H3C-CH2-CH2-CHO
H3C-CH=CH2 + CO + H2 ⎯⎯ →⎯katalis  H3C-CH(CH3)-CHO
Mula-mula 221,3678 619,8298 619,8298 -
Reaksi 1 208,1964 208,1964 208,1964 208,1964
Reaksi 2   10,9577   10,9577   10,9577   10,9577
Akhir     2,2137 400,6757 400,6757 219,1541
Dari reaksi 1 dan 2, diperoleh 
i-C4H8O =  10,9577 kmol/jam = 790,1272 kg/jam
C4H8O = 208,1964 kmol/jam = 15.012,4169 kg/jam
Neraca massa  di Reaktor 01 (kg/jam)
Komponen Input Output 
Arus 5 Arus 8 Arus 15 Arus 9 Arus 14
H2 1.249,5768 - - 807,7621 -
CH4 22,0451 - - 22,0454 -
CO 17.361,4314 - - 11.222,9253 -
C3H6 9.315,3771 - - 93,1538 -
C3H8 270,3725 - - 270,3717 -
i-C4H8O - - 553,7958 263,1010
1.080,8219
C4H8O - - 644,4351 2.415,6953
13.241,1567
H2O - 18.552,3548 16.110,8763 3.220,2538
31.442,9773
Rh(TPP) - 2.304,8746 2.421,9296 0,0174
4.726,7869
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Total 28.218,8030 20.857,2294 19.731,0368
18.315,3258 50.491,7428
68.807,069 68.807,069
8. Neraca Massa Separator Kondensor Parsial 01
     
Memisahkan  gas  terkondensasi  dan  tidak  terkondensasi  yang  dilewatkan
kondenser parsial. Kondisi operasi kondensor parsial 1 :
Tekanan =  10 atm
Suhu =  45 oC = 318,15 K
Komposisi gas masuk kondensor parsial 1 :
Komponen Kmol/jam yi Kg/jam 
H2 400,6757 0,3902 807,7621
CH4 400,6757 0,3902 11.222,9253
CO 1,3741 0,0013 22,0454
C3H6 2,2137 0,0022 93,1538
C3H8 6,1314 0,0060 270,3717
i-C4H8O 3,6488 0,0036 263,1010
C4H8O 33,5015 0,0326 2.415,6953
H2O 178,7441 0,1741 3.220,2538
Total 1.026,9650 1,0000 0,0174
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Separator
CP-01Arus 9
Arus 10
Arus 13
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Untuk memisahkan gas kondensabel dari gas nonkondensabel, maka gas harus
didinginkan hingga sama dengan atau di bawah TBP (Temperature of Bubble
Point) gas kondensabel. Untuk mencari TBP gas kondensabel, 
yi = ki*xi
yi  = mol komponen kondensabel / mol kondensabel total
Σ yi = 1
ki =  
P
Pio  =  konstanta kesetimbangan
Pio =  tekanan uap murni komponen, mmHg 
P = tekanan gas kondensabel = 1597,7151 mmHg
Dilakukan trial and error T hingga Σ yi = 1
Dari hasil perhitungan didapat :
TBP = 391,00 K = 117,85 °C
Komponen F, kgmol xi Po Ki yi = Ki*xi
i-C4H8O 3,6488 0,0169 3361,771709 2,1041 0,0356
C4H8O 33,5015 0,1552 2514,594287 1,5739 0,2442
H2O 178,7441 0,8279 1389,114904 0,8694 0,7198
Total 215,8944 1,0000   0,9996
Arus keluar dari kondensor parsial pada suhu T = 45°C = 318,15 K sehingga
semua gas kondensabel sudah terkondensasi. 
Neraca Massa Separator :
Komponen
Input Output              
Arus 9 Arus 10 Arus 13
H2 807,7621 807,7621 -
CH4 11.222,9253 11.222,9253 -
CO 22,0454 22,0454 -
C3H6 93,1538 93,1538 -
C3H8 270,3717 270,3717 -
i-C4H8O 263,1010 - 263,1010
C4H8O 2.415,6953 - 2.415,6953
H2O 3.220,2538 - 3.220,2538
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Total
18.315,3085 12416,2583 5899,0501
18.315,3085 18.315,3085
9. Neraca Massa di Tee-02
Arus 10 = Arus uap dari separator kondensor parsial 1
Arus 12 = Arus recycle dari separator kondensor parsial 1
= 44 % x arus 10
Arus 11 = Arus purging dari separator kondensor parsial 1
= arus 10 – arus 12
H2 arus 12 = 44% x  H2 arus 10
= 44% x 807,7621 kg/jam
= 357,2358 kg / jam
CO arus 12 = 44% x CO arus 10 
= 44% x  11.222,9253 kg/jam
= 4.963,3799 kg/jam
CH4 arus 12 = 44% x CH4 arus 10 
= 44% x  22,0454 kg/jam
= 9,7497 kg/jam
C3H6 arus 12 = 44% x C3H6 arus 10 
= 44% x  93,1538 kg/jam
= 41,1976 kg/jam
C3H8 arus 12 = 44% x C3H8 arus 10 
= 44% x  270,3717 kg/jam
= 119,5729 kg/jam
H2 arus 11 = H2 arus 10 - H2 arus 12
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Arus 12
Arus 11
Arus 10
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
= 807,7621 kg/jam – 357,2358 kg/jam
= 450,5264 kg/jam
CO arus 11 = CO arus 10 - CO arus 12
= 11.222,9253 kg/jam - 4.963,3799 kg/jam
= 6.259,5454 kg/jam
CH4 arus 11 = CH4 arus 10 - CH4 arus 12
= 22,0454 kg/jam - 9,7497 kg/jam
= 12,2957 kg/jam
C3H6 arus 11 = C3H6 arus 10 - C3H6 arus 12
= 93,1538 kg/jam - 41,1976 kg/jam
= 51,9562 kg/jam
C3H8 arus 11 = C3H8 arus 10 - C3H8 arus 12
= 270,3717 kg/jam - 119,5729 kg/jam
= 150,7988 kg/jam
Neraca Massa di Tee 02 (kg/jam)
Komponen Input OutputArus 10 Arus 11 Arus 12
H2 807,7621 450,5264 357,2358
CH4 11.222,9253 6.259,5454 4.963,3799
CO 22,0454 12,2957 9,7497
C3H6 93,1538 51,9562 41,1976
C3H8 270,3717 150,7988 119,5729
Total 12.416,2583 6.925,1225 5.491,135812.416,2583 12.416,2583
10. Neraca Massa Dekanter 1
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Memisahkan air dengan zat organik. Berdasarkan kelarutan zat organik terhadap
air.
P =  10 atm
T =  120o C
Komposisi masuk dekanter 1 :
Komponen Kmol/jam Kg/jam
i-C4H8O 14,9891 1.080,8219
C4H8O 183,6321 13.241,1567
H2O 1.745,2807 31.442,9773
Rh(TPP) 12,9431 4.726,7869
Jumlah 1.956,8450 50.491,7428
Kelarutan C4H8O dalam air =   0,04 kg C4H8/kg air
C4H8O terlarut =   0,04 kg/kg air x 31.442,9773 kg air
=   1257,7191 kg
Kelarutan i-C4H8O dalam air =  0,11 kg i-C4H8/kg air
i-C4H8O terlarut =  0,11 kg/kg air x 31.442,9773 kg air
=  3458,727503 kg > 1.080,8219 kg
Semua i- C4H8O terikut dalam air
Komposisi keluar dekanter
Fase berat : komponen terlarut dalam air
Fase ringan : cairan masuk – komponen terlarut dalam air
Neraca Massa Dekanter 1 :
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Dekanter 1Arus 14
Arus 15
Arus 18
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Komponen
Input Output
Arus 14 Arus 18 Arus 15
i-C4H8O 1.080,8219 0,0000 1.080,8219
C4H8O 13.241,1567 11.983,4376 1.257,7191
H2O 31.442,9773 0,0000 31.442,9773
Rh(TPP) 4.726,7869 0,0000 4.726,7869
Total
50.491,7428
11.983,4376 38.508,3052
50.491,7428 50.491,7428
11. Neraca Massa di Tee-03
Arus 15 = Arus fraksi berat dekanter 1 
Arus 17 = Arus recycle fraksi berat dekanter 1
= 51,24 % x arus 15
Arus 11 = Arus purging fraksi berat dekanter 1
= arus 15 – arus 17
i-C4H8O arus 17 = 51,24 % x i-C4H8O arus 15
= 51,24 % x 1.080,8219 kg/jam
= 553,7958 kg/jam
C4H8O arus 17 = 51,24 % x C4H8O arus 15
= 51,24 % x 1.257,7191 kg/jam
= 644,4351 kg/jam
H2O arus 17 = 51,24 % x H2O arus 15
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Arus 17
Arus 15
Arus 16
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
= 51,24 % x 31.442,9773 kg/jam
= 16.110,8763 kg/jam
Rh(TPP)arus 17 = 51,24 % x Rh(TPP) arus 15
= 51,24 % x 4.726,7869 kg/jam
= 2.421,9296 kg/jam
i-C4H8O arus 16 = i-C4H8O  arus 15 –  i-C4H8O arus 17
= 1.080,8219 kg/jam – 553,7958 kg/jam
= 527,0261 kg/jam
C4H8O arus 16 = C4H8O arus 10 –  C4H8O arus 12
= 1.257,7191 kg/jam - 644,4351 kg/jam
= 613,2840 kg/jam
H2O arus 16 = H2O arus 10 - H2O arus 12
= 31.442,9773 kg/jam - 16.110,8763 kg/jam
= 15.332,1010 kg/jam
Rh(TPP) arus 16 = Rh(TPP) arus 10 - Rh(TPP) arus 12
= 4.726,7869 kg/jam - 2.421,9296 kg/jam
= 2.304,8572 kg/jam
 Neraca Massa di Tee 03 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 15 Arus 16 Arus 17
i-C4H8O 1.080,8219 527,0261 553,7958
C4H8O 1.257,7191 613,2840 644,4351
H2O 31.442,9773 15.332,1010 16.110,8763
Rh(TPP) 4.726,7869 2.304,8572 2.421,9296
Total 38.508,3052 18.777,2684 19.731,0368
38.508,3052 38.508,3052
12. Neraca Massa di Tee-04
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Arus 13 Arus 19
Arus 18
Flash DrumArus 19
Arus 21
Arus 20
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Arus 13 = Arus cair dari separator kondensor parsial 1
Arus 18 = Arus fraksi ringan dekanter 1
Neraca Massa di Tee 03 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 13 Arus 18 Arus 19
i-C4H8O 263,1010 0,0000 263,1010
C4H8O 2.415,6953 11.983,4376 14.399,1329
H2O 3.220,2538 0,0000 3.220,2538
Total
5899,0501 11.983,4376 17.882,5051
17.882,5051 17.882,5051
13. Neraca Massa Flash Drum 
14. Neraca Massa Mixer 2
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Kebutuhan katalis = 0,01 ×  kg C4H8 masuk
= 0,01 ×  14.395,1556 kg/jam
= 143,9516 kg/jam
Komposisi katalis  : NaOH 19,96 % berat
Na2CO3 0,04 % berat
H2O      80 % berat
Arus 24 = Kebutuhan katalis total 
= 143,9516 kg/jam
NaOH arus 24 = 19,96 % x 143,9516 kg/jam
= 28,7327 kg/jam
Na2CO3 arus 24 = 0,04 % x 143,9516 kg/jam
= 0,0576 kg/jam
H2O arus 24 = arus 24 – NaOH arus 24 - Na2CO3 arus 24
= 143,9516 kg/jam - 28,7327 kg/jam - 0,0576 kg/jam
= 115,1613 kg/jam
Larutan katalis yang tersedia di pasaran memiliki komposisi sebagai berikut :
NaOH 39,96 % berat
Na2CO3 0,04 % berat
H2O      60 % berat
NaOH arus 22 = NaOH arus 24
= 28,7327 kg/jam
Na2CO3 arus 22 = Na2CO3 arus 24
= 0,0576 kg/jam
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Arus 23
 
 M - 02
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
H2O arus 22 = )04.096.39(
60
+ x (0,0576 +28,7327) kg/jam
= 43,1855 kg/jam
H2O arus 23 = H2O arus 24 - H2O arus 22 
= 115,1613 kg/jam - 43,1855 kg/jam
= 71,9758 kg/jam
Neraca Massa di mixer 02
Komponen
Input Output
Arus  22 Arus 23 Arus 24
NaOH 28,7327 - 28,7327
Na2CO3 0,0576 - 0,0576
H2O 43,1855 71,9758 115,1612
Total
71,9758 71,9758 143,9516
143,9516 143,9516
15. Neraca massa di Reaktor 02
Reaksi yang terjadi 
2 CH3CH2CH2CHO (l) ⎯⎯ →⎯katalis  CH3CH2CH2CH(C2H5)=CCHO (l) + H2O(l)
                                       
Jika, CH3CH2CH2CHO C4H8O  A
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F24
F21
Output reaktor
R-02
Arus 24
Arus 21
Arus 25
R-02
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
CH3CH2CH2CH(CH3)=CCHO C8H14O          B
H2O            C
Mula F21A21 -                -
Reaksi 1 F21A21X ½ F21A21.X ½ F21A21X 
Sisa F21A21.(1 – X) ½ F21A21.X ½ F21A21.X     
X = 0.998
Mula 199,6360 - -
Reaksi 1 197,2404 98,6202 98,6202
Sisa 2,3956 98,6202 98,6202
Diperoleh C8H14O = 98,6202 kmol/jam
= 12.445,6722 kg/jam
H2O = 98,6202 kmol/jam
= 1.776,7415 kg/jam
Neraca massa  di Reaktor 02
Komponen
Input Output 
Arus 21 Arus 24 Arus 25
i-C4H8O 262,9993 262,9993
C4H8O 14.395,1556 172,7419
H2O 3.219,8955 115,1612 5.111,7983
Rh(TPP) 0,0174 0,0125
NaOH 28,7327 28,7327
Na2CO3 0,0576 0,0576
C8H14O 12.445,6722
Total
17.878,0678 143,9515 18.022,0144
18.022,0144 18.022,0144
16. Neraca Massa Dekanter 2
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Dekanter 2Arus 25
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Memisahkan air dengan zat organik berdasarkan kelarutan zat organik terhadap
air.
P =  5 atm
T =  130 oC
Komposisi masuk dekanter 1 :
Komponen Kmol/jam Kg/jam 
i-C4H8O 3,6473 262,9993
C4H8O 2,3956 172,7419
H2O 283,7366 5.111,7983
Rh(TPP) 0,0000 0,0125
NaOH 0,7183 28,7327
Na2CO3 0,0005 0,0576
C8H14O 98,6202 12.445,6722
Total 389,1187 18.022,0144
Kelarutan C4H8O dalam air =  0,04 kg C4H8O/kg air
C4H8O terlarut =  0,04 kg/kg air x 5.111,7983 kg air
=   204,47193 kg > 172,7419 kg
  Semua C4H8O terikut dalam air
Kelarutan i-C4H8O dalam air =  0,11 kg i-C4H8O/kg air
i-C4H8O terlarut =  0,11 kg/kg air x 5.111,7983 kg air
=  562,2978 kg > 262,9993 kg
Semua i-C4H8 terikut dalam air
Kelarutan C8H14O dalam air =  0,0007 kg C8H14O/kg air
C8H14O terlarut =  0,0007 kg/kg air x 5.111,7983 kg air
=  3,5782 kg 
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Komposisi keluar dekanter
Fase berat : komponen terlarut dalam air
Fase ringan : cairan masuk – komponen terlarut dalam air
Neraca Massa Dekanter 2 :
Komponen
Input Output 
Arus 25 Arus 26 Arus 27
i-C4H8O 262,9993 262,9992908 0,0000
C4H8O 172,7419 172,7419 0,0000
H2O 5.111,7983 5.111,7983 0,0000
Rh(TPP) 0,0125 0,0125 0,0000
NaOH 28,7327 28,7327 0,0000
Na2CO3 0,0576 0,0576 0,0000
C8H14O 12.445,6722 3,5783 12.442,0939
Total
18.022,0144 5.579,9204 12.442,0939
18.022,0144 18.022,0144
17. Neraca Massa di Tee-05
Arus 28 = Arus gas dari vaporizer 1
Arus 29 = Arus fresh feed H2
Kebutuhan gas H2 dalam reaktor 3 excess sebesar 100 % mol.
C8H14O arus 30 = C8H14O arus 28
= 12.442,0939 kg/jam
= 98,5918 kgmol/jam
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
H2 arus 30 = 200 % x 98,5918 kgmol/jam
= 197,1837 kgmol/jam
= 397,5223 kg/jam
H2 arus 29 = H2 arus 30 
= 397,5223 kg/jam
H2 mempunyai impuritas CH4 sebesar 1,6 % berat
CH4 arus 29 = 1,6 % x 397,5223 kg/jam
= 6,4638 kg/jam
CH4 arus 30 = CH4 arus 29
= 6,4638 kg/jam
Neraca Massa di Tee 05 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 28 Arus 29 Arus 30
H2 - 397,5223 397,5223
CH4 - 6,4638 6,4638
C8H14O 12.442,0939 - 12.442,0939
Total
12.442,0939 403,9861 12.846,0800
12.846,0800 12.846,0800
18. Neraca massa di Reaktor 03
Reaksi yang terjadi 
CH3CH2CH2CH(C2H5)=CCHO  + H2 CH3(CH2)3CH(C2H5)CHO
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Jika, CH3CH2CH2CH(C2H5)CCHO C8H14O A
H2 B
CH3(CH2)3CH(C2H5)CHO C8H16O C
Mula-mula F30A30 F30B30                                -
Reaksi F30A30 .X F30A30.X F30A30.X 
Sisa F30A30(1- X) (F30B30- F30A30.X) F30A30.X     
X = 0,99
Mula 98,5918 197,1837 -
Reaksi 97,6651 97,6651 97,6651
Sisa 0,9268 99,5186 97,6651
H2 arus 31 = H2 tersisa
= 99,5186 kmol/jam
= 200,6295 kg/jam
C8H14O arus 31 = C8H14O tersisa
= 0,9268 kmol/jam
= 116,9557 kg/jam
C8H16O arus 31 = C8H16O terbentuk
= 97,6651kmol/jam
= 12.522,0310 kg/jam
CH4 arus 31 = CH4 arus 30
= 6,4638 kg/jam
Neraca massa  di Reaktor 03
Komponen
Input Output 
Arus 30 Arus 31
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
H2 397,5223 200,6295
CH4 6,4638 6,4638
C8H14O 12.442,0939 116,9557
C8H16O - 12.522,0310
Total 12.846,0800 12.846,0800
19. Neraca Massa di Tee-06
Arus 32 = Arus gas dari kompresor 1
= Arus gas ouput dari reaktor 3
Arus 40 = Arus recycle gas dari separator kondensor parsial 2
Neraca Massa di Tee 06 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 32 Arus 40 Arus 33
H2 200,6295 53,6534 254,2829
CH4 6,4638 3,1315 9,5953
C8H14O 116,9557 116,9557
C8H16O 12.522,0310 12.522,0310
Total 12.846,0800
56,7849 12.902,8649
12.902,8649 12.902,8649
20. Neraca Massa di Tee-07
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Arus 33Arus 32
Arus 40
Arus 46
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Arus 33 = Arus dari tee 6
Arus 46 = Arus gas dari vaporizer 2
Neraca Massa di Tee 07 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 33 Arus 46 Arus 34
H2 254,2829 254,2829
CH4 9,5953 9,5953
C8H14O 116,9557 293,1231 410,0788
C8H16O 12.522,0310 270,0242 12.792,0552
C8H18O 13,3668 13,3668
Total
12.902,8649 576,5142 13.479,3791
13.479,3791 13.479,3791
21. Neraca Massa di Tee-08
Arus 34 = Arus gas dari tee-07
Arus 35 = Arus fresh feed H2
Kebutuhan gas H2 dalam reaktor 3 excess sebesar 100 % mol terhadap C8H16O.
C8H16O arus 36 = C8H16O arus 34
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
= 12.792,0552 kg/jam
= 99,7711 kgmol/jam
H2 arus 36 = 200 % x 99,7711 kgmol/jam
= 199,5423 kgmol/jam
= 402,2772 kg/jam
H2 arus 35 = H2 arus 36 – H2 arus 34 
= 402,2772 kg/jam - 254,2829 kg/jam
= 147,9943 kg/jam
H2 mempunyai impuritas CH4 sebesar 1,6 % berat
CH4 arus 35 = 1,6 % x 397,5223 kg/jam
= 2,4064 kg/jam 
CH4 arus 36 = CH4 arus 34 + CH4 arus 35
= 9,5953 kg/jam + 2,4064 kg/jam
= 12,0017 kg/jam
Neraca Massa di Tee 08 (kg/jam)
Komponen
Input Output
Arus 34 Arus 35 Arus 36
H2 254,2829 147,9943 402,2772
CH4 9,5953 2,4064 12,0776
C8H14O 410,0788 - 410,0788
C8H16O 12.792,0552 - 12.792,0553
C8H18O 13,3668 - 13,3668
Total
13.479,3791 150,4007 13.629,8557
13.629,8557 13.629,8557
22. Neraca massa di Reaktor 04
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Reaksi yang terjadi 
CH3(CH2)3CH(C2H5)CHO + H2 CH3CH2CH2(C2H5)CH2CHCH2OH
Jika, CH3(CH2)3CH(C2H5)CHO  C8H16O A
H2 B
CH3CH2CH2(C2H5)CH2CHCH2OH C
Mula F36A36 F36B36                    -
Reaksi 1 F36A36.X F36A36.X F36A36.X 
Sisa F36A36.(1- X)         (F36B36- F36A36.X) F36A36.X  
X = 0,97
Mula 99,7711 199,5423 -
Reaksi 1 96,8977 96,8977 96,8977
Sisa 2,8734 102,6445 96,8977
H2 arus 37 = H2 tersisa
= 102,6445 kmol/jam
= 206,9314 kg/jam
C8H16O arus 37 = C8H16O tersisa
= 2,8734 kmol/jam
= 368,4112 kg/jam
C8H18O terbentuk = 96,8977 kmol/jam
= 12.618,9899 kg/jam
C8H18O arus 37 = C8H18O terbentuk + C8H18O arus 36
= 12.618,9899 kg/jam + 13,3668 kg/jam
= 12.632,3567 kg/jam
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Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
C8H14O arus 37 = C8H14O arus 36
= 410,0788 kg/jam
CH4 arus 37 = CH4 arus 36
= 12,0776 kg/jam
Neraca massa  di Reaktor 04
Komponen
Input Output 
Arus 36 Arus 37
H2 402,2772 206,9314
CH4 12,0776 12,0776
C8H14O 410,0788 410,0788
C8H16O 12.792,0553 368,4112
C8H18O 13,3668 12.632,3567
Total 13.629,8557 13.629,8557
23. Neraca Massa Separator Kondensor Parsial 02
     
Memisahkan  gas  terkondensasi  dan  tidak  terkondensasi  yang  dilewatkan
kondenser parsial. Kondisi operasi kondensor parsial 2 :
Tekanan =  10 atm
Suhu =  173,5 oC 
Komposisi gas masuk kondensor parsial 2 :
Komponen Kmol/jam yi Kg/jam 
H2 102,6445 0,3902 206,9314
CH4 0,7528 0,3902 12,0776
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Separator
CP-02Arus 37
Arus 38
Arus 41
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
C8H14O 3,2495 0,0013 410,0788
C8H16O 2,8734 0,0022 368,4112
C8H18O 97,0004 0,0060 12.632,3567
Total 206,5206 0,0036 13.629,8557
Untuk memisahkan gas kondensabel dari gas nonkondensabel, maka gas harus
didinginkan hingga sama dengan atau di bawah TBP (Temperature of Bubble
Point) gas kondensabel. Untuk mencari TBP gas kondensabel, 
yi = ki*xi
yi  = mol komponen kondensabel / mol kondensabel total
Σ yi = 1
ki =  
P
Pio  =  konstanta kesetimbangan
Pio =  tekanan uap murni komponen, mmHg 
P = tekanan gas kondensabel = 3.794,9564 mmHg
Dilakukan trial and error T hingga Σ yi = 1
Dari hasil perhitungan didapat :
TBP = 446,84 K = 173,69 °C
Komponen F, kgmol Xi Po Ki Ki*Xi
C8H14O 3,2495 0,0315 3.463,5218 0,9127 0,02876
C8H16O 2,8734 0,0279 6.676,7847 1,7594 0,04902
C8H18O 97,0004 0,9406 3.719,3290 0,9801 0,92188
 Total 103,1233 1,0000   0,99966
Arus keluar dari kondensor parsial pada suhu T bubble-nya sehingga
diasumsikan semua gas kondensabel sudah terkondensasi. 
Neraca Massa Separator :
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Komponen
Input Output              
Arus 37 Arus 38 Arus 41
H2 206,9314 206,9314 -
CH4 12,0776 12,0776 -
C8H14O 410,0788 - 410,0788
C8H16O 368,4112 - 368,4112
C8H18O 12.632,3567 - 12.632,3567
Jumlah 
13.629,8557 219,0090 13.410,8467
13.629,8557 13.629,8557
24. Neraca Massa di Menara Distilasi 
Dari cek distribusi komponen didapatkan bahwa :
97,73 % Light Key Component (LK) C8H16O terikut ke arus atas (distilat).
99,86 % Heavy Key Component (HK) C8H18O terikut ke arus bawah (bottom).
P = 1 atm
Hasil atas menara distilasi
C8H16O arus 43 = 97,73 % x C8H16O arus 42
= 97,73 % x 368,4112  kg/jam
= 360,0323 kg/jam
C8H14O arus 43 = 390,8308 kg/jam
C8H18O arus 43 = 0,14 % x C8H18O arus 42 
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
D-04Arus 42
Arus 43
Arus 47
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
= 0,14 % x 12632,3567 kg/jam
= 17,8224 kg/jam
Hasil bawah menara distilasi 
C8H16O arus 47 = C8H16O arus 42- C8H16O arus 43
= 368,4112  kg/jam - 360,0323 kg/jam
= 8,3789 kg/jam
C8H14O arus 47 = C8H14O arus 42 - C8H14O arus 43
= 410,0788 kg/jam - 390,8308 kg/jam
= 19,2480 kg/jam
C8H18O arus 47 = C8H18O arus 42 - C8H18O arus 43
= 12632,3567 kg/jam - 17,8224 kg/jam
= 12.614,5343 kg/jam
Rekap neraca massa menara distilasi 04
Komponen
Input Output 
Arus 42 Arus 43 Arus 47
C8H14O 368,4112 360,0323 8,3789
C8H16O 410,0788 390,8308 19,2480
C8H18O 12632,3567 17,8224 12.614,5343
Total
13410,8467 768,6855 12.642,1611
13410,8467 13410,8467
25. Produk 2-Etil Heksanol
Komponen 
Arus 48
(kg)
C8H14O 8,3789
C8H16O 19,2480
C8H18O 12.614,5343
Total 12.642,1611
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.
Dari Propilen dan Gas Sintesa
Kapasitas 100.000 ton/tahun
Kemurnian = 1611,12642
5343,12614
 ×  100 %
= 99,8 %
                                                                                                            Lampiran A   Neraca Massa
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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LAMPIRAN  B 
PERHITUNGAN NERACA PANAS 
 
 
Satuan   : kJ/jam 
Basis   : 1 jam operasi 
Data Perhitungan :  
Data Cp Cairan  
int Cp dT =(A*(T-Tref))+(B*(T^2-Tref^2)/2)+(C*(T^3-Tref^3)/3)+(D*(T^4-Tref^4)/4) 
Komponen A B C D 
i - C4H8O 31,228 1,1020E+00 -3,5601E-03 4,6662E-06
C4H8O 64,363 7,2566E-01 -2,3548E-03 3,3065E-06
H2O 92,053 -3,9953E-02 -2,1103E-04 5,3469E-07
Rh(TPP) 257,405 9,1712E-02 -1,2998E-03 1,0300E-07
NaOH 87,639 -4,8368E-04 -4,5423E-06 1,1863E-09
Na2CO3 95,016 -3,1081E-02 9,6789E-07 5,5116E-09
C8H14O 135,373 1,0816E+00 -2,9999E-03 3,6584E-06
C8H16O 119,983 1,0588E+00 -2,9787E-03 3,6578E-06
C8H18O 149,560 9,7903E-01 -2,6177E-03 3,1042E-06
 
Data Cp Gas 
int Cp dT =(A*(T-Tref))+(B*(T^2-Tref^2)/2)+(C*(T^3-Tref^3)/3)+(D*(T^4-Tref^4)/4)+(E*(T^5-
Tref^5)/5) 
Komponen A B C D E 
H2 25,399 2,0178E-02 -3,8549E-05 3,1880E-08 -8,7585E-12
CO 29,556 -6,5807E-03 2,0130E-05 1,2227E-08 2,2617E-12
CH4 34,942 -3,9957E-02 1,9184E-04 -1,5303E-07 3,9321E-11
C3H6 31,298 7,2449E-02 1,9481E-04 -2,1582E-07 6,2974E-11
C3H8 28,277 1,1600E-01 1,9597E-04 -2,3271E-07 6,8669E-11
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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i - C4H8O -1,36 4,0519E-01 -2,5176E-04 6,0505E-08 6,4389E-12
C4H8O 64,374 6,4776E-02 3,5143E-04 -3,5371E-07 1,0082E-10
H2O 33,933 -8,4186E-03 2,9906E-05 -1,7825E-08 3,6934E-12
TPP -140,077 1,8099E+00 -1,7088E-03 8,3604E-07 -1,6512E-10
C8H14O 29,556 -6,5807E-03 2,0130E-05 1,2227E-08 2,2617E-12
C8H16O -30,667 8,9033E-01 -6,5620E-04 2,3775E-07 -4,4888E-11
C8H18O -8,577 8,3851E-01 -5,0970E-04 1,4511E-07 -1,4766E-11
 
Hvap = A(1-T/Tc)^n; kJ/mol, T dlm K 
Komponen A Tc n 
i - C4H8O 44,990 507,000 0,347
C4H8O 47,940 525,000 0,378
H2O 52,053 647,13 0,321
TPP 106,482 1008,000 0,434
C8H14O 53,144 616 0,229
C8H16O 65,967 607,000 0,386
C8H18O 101,600 640,250 0,681
 
1. Neraca Panas di Tee-01 
Panas masuk 
Arus 4 (Fresh Feed Gas) 
T =303,15 K=30°C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 892,3410 442,6295 143,8792 63.685,1554 
CO 12.398,0515 442,6295 148,7395 65.836,4816 
CH4 12,2955 0,7664 182,1606 139,6091 
C3H6 9.274,1795 220,3888 326,6912 71.999,0776 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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C3H8 150,7997 3,4198 375,5161 1.284,1913 
Total 22.727,6672 1.109,8339   202.944,5149 
Arus 12 (Recycle dari Kondensor Parsial 1) 
T =318,15 K = 45°C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 357,2358 177,2003 576,1954 102.101,9822 
CO 4.963,3799 177,2003 596,3777 105.678,2997 
CH4 9,7497 0,6077 734,4976 446,3692 
C3H6 41,1976 0,9790 1.327,5082 1.299,6399 
C3H8 119,5729 2,7116 1.528,8312 4.145,6536 
Total 5.491,1358 358,6989   213.671,9445 
 
Total panas masuk Tee-01 = 416.616,4594 kJ/jam 
 
Panas keluar  
Arus 5 
T =306,27 K=33°C 
Komponen Kg Kgmol int Cp dT Q 
H2 1.249,5768 619,8298 233,6981 144.853,0557 
CO 17.361,4314 619,8298 241,6485 149.780,9215 
CH4 22,0451 1,3741 296,2901 407,1401 
C3H6 9.315,3771 221,3678 532,2484 117.822,6315 
C3H8 270,3725 6,1315 612,0426 3.752,7106 
Total 28.218,8030 1.468,5329   416.616,4594 
 
Total panas keluar Tee-01 = 416.616,4594 kJ/jam 
2. Neraca Panas di Mixer  01 
Panas masuk 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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Arus 6 (Fresh Feed Katalis Rh(TPP)) 
T =303,15 K = 30°C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
Rh(TPP) 2.304,8746 8,7875 851,4267 7.481,8877 
Arus 7 (Fresh Feed Air) 
T =303,15 K=30°C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2O 18.552,3548 1.029,7710 377,4864 388.724,5389 
 
Total Panas masuk mixer 01 = 396.206,4266 kJ/jam 
 
Panas keluar  
Arus 8  
T =303,15 K=30°C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2O 18.552,3548 1.029,7710 377,4864 388.724,5389 
Rh(TPP) 2.304,8746 8,7875 851,4267 7.481,8877 
Total 20.857,2294 1.038,5585   396.206,4266 
Total Panas keluar mixer 01 = 396.206,4266 kJ/jam 
 
3. Neraca Panas di Reaktor 01 
Panas masuk  
Arus 8 (katalis dari mixer-01), Q = 396.206,4266 kJ/jam 
Arus 5 (fresh feed gas dari tee-01), Q = 416.616,4594 kJ/jam 
Arus 17 (recycle fraksi berat dekanter 1) 
T = 393,15 K = 120 C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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i - C4H8O 553,7958 7,6802 17.143,0243 131.661,7615 
C4H8O 644,4351 8,9372 16.264,3408 145.357,7506 
H2O 16.110,8763 894,2538 7.160,1107 6.402.956,1394 
Rh(TPP) 2.421,9296 9,2338 13.031,0856 120.325,7929 
Total 19.731,0368 920,1049   6.800.301,4444 
 
Total panas masuk reaktor = 7.613.124,33 kJ/jam 
 
Panas reaksi yang dihasilkan di reaktor 
Reaksi eksotermis di reaktor I, dihasilkan panas   
Panas Reaksi 
    ∆H(T) =-105,0646 kJ/mol C4H8O =-105.064,5773 kJ/kmol C4H8O 
∆H(T) =-121,4280 kJ/mol i- C4H8O =-121.428,0094 kJ/kmol i- C4H8O 
Banyaknya produk terbentuk 
C4H8O =208,1964 kmol/jam 
i-C4H8O =10,9577 kmol/jam 
Panas Reaksi Total          =-23.204.637,6636 kJ/j 
 
Panas keluar 
Arus 9 (gas) 
T = 393,15 K = 120 C 
Komponen kg kgmol int CpL dT Hvap Q 
H2 807,7621 400,6757 2.750,3039   1.101.979,8437
CO 11.222,9253 400,6757 2.873,7024   1.151.422,6307
CH4 22,0454 1,3741 3.642,1700   5.004,8679
C3H6 93,1538 2,2137 6.803,2618   15.060,2290
C3H8 270,3717 6,1314 7.900,0908   48.438,8827
i - C4H8O 263,1010 3,6488 17.143,0243 26.793,2746 160.312,9121
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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C4H8O 2.415,6953 33,5015 16.264,3408 28.435,9737 1.497.529,2302
H2O 3.220,2538 178,7441 7.160,1107 38.552,9955 8.170.948,3908
Rh(TPP) 0,0174 0,0001 13.031,0856 85.921,1640 6,5487
Total 18.315,3258 1.026,9650     12.150.703,5357
 
 
Arus 14 (cairan) 
T = 393,15 K = 120 C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
i - C4H8O 1.080,8219 14,9891 17.143,0243 256.959,1931 
C4H8O 13.241,1567 183,6321 16.264,3408 2.986.654,3420 
H2O 31.442,9773 1.745,2807 7.160,1107 12.496.403,0825 
Rh(TPP) 4.726,7869 18,0212 13.031,0856 234.835,2192 
Total 50.491,7428 1.961,9231   15.974.851,8368 
 
Arus panas keluar total = 28.125.555,36 kJ/jam 
Panas yang diserap oleh arus pendingin di reaktor 1  
= Arus masuk total + panas reaksi – arus keluar total 
 = 7.613.124,33 kJ/jam + 23.204.637,6636 kJ/jam - 28.125.555,36 kJ/jam 
 = 2.692.206,6215 kJ/jam 
 
4. Neraca Panas Kondensor Parsial 01 
Panas masuk 
Arus 9 (arus gas keluar reaktor 1), Q = 12.150.703,5357 kJ/jam 
 
Panas keluar 
Arus 10 (arus uap keluar kondensor parsial 1) 
T = 45 C = 318,15 K 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
                                                                                                             Lampiran B Neraca Panas 
 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 807,7621 400,6757 576,1954 230.867,4630 
CO 11.222,9253 400,6757 596,3777 238.954,0381 
CH4 22,0454 1,3741 734,4976 1.009,3058 
C3H6 93,1538 2,2137 1.327,5082 2.938,6752 
C3H8 270,3717 6,1314 1.528,8312 9.373,9270 
Total 12.416,2583 811,0706   483.143,4092 
 
Arus 13 (arus cairan keluar kondensor parsial) 
T = 45 C = 318,15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
i - C4H8O 263,1010 3,6488 3.386,3381 12.355,9275 
C4H8O 2.415,6953 33,5015 3.222,9210 107.972,8054 
H2O 3.220,2538 178,7441 1.507,1548 269.395,0404 
Rh(TPP) 0,0174 0,0001 3.304,3081 0,2187 
Total  5.899,0675 215,8945   389.723,9920 
 
Panas yang diserap oleh arus pendingin di kondensor parsial 1 
= Panas masuk total – panas gas keluar – panas cairan keluar 
 = 12.150.703,5357 kJ/jam - 483.143,4092- 389.723,9920kJ/jam 
 = 11.277.836,1346 kJ/jam 
 
 
5. Neraca Panas Dekanter 1 
Panas masuk 
Arus 14 (arus produk cair keluar reaktor 1), Q = 15.974.851,8368 kJ/jam 
 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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Panas keluar 
Arus 18 (arus fraksi ringan dekanter 1) 
T = 393,15 K = 120 C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
C4H8O 11.983,4376 166,1897 16.264,3408 2.702.965,2143 
 
Arus 15 (arus fraksi berat dekanter 1) 
T = 393,15 K = 120 C 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
i - C4H8O 1.080,8219 14,9891 17.143,0243 256.959,1931 
C4H8O 1.257,7191 17,4424 16.264,3408 283.689,1277 
H2O 31.442,9773 1.745,2807 7.160,1107 12.496.403,0825 
Rh(TPP) 4.726,7869 18,0212 13.031,0856 234.835,2192 
Total  38.508,3052 1.795,7334   13.271.886,6225 
 
Panas keluar total = 2.702.965,2143 kJ/jam + 13.271.886,6225 kJ/jam 
   = 15.974.851,8368 kJ/jam 
 
6. Neraca Panas Flash Drum  
Panas masuk  
Arus 13 (arus cairan dari kondensor parsial 1), Q = 389.723,9920 kJ/jam 
Arus 18 (arus fraksi ringan dekanter 1), Q = 2.702.965,2143 kJ/jam 
Total panas masuk flash drum = 3.092.689,206 kJ/jam 
 
Panas keluar 
Arus 20 (arus gas) 
T = 80,87 C = 354,02 K 
Komponen Kg  Kgmol int Cp dT Hvap Q 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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i - C4H8O 0,1017 0,0014 9.725,6275 29.685,6428 55,57838154
C4H8O 3,9773 0,0552 9.245,1442 31.371,2007 2240,330853
H2O 0,3584 0,0199 4.201,7772 40.367,7289 886,6181188
 Total  4,4374 0,0765     3.182,5274
 
Arus 21 (arus cairan) 
T = 80,87 C = 354,02 K 
Komponen Kg  Kgmol  int Cp dT Q 
i - C4H8O 262,9993 3,6473 9.725,6275 35.472,7437 
C4H8O 14.395,1556 199,6360 9.245,1442 1.845.663,9344 
H2O 3.219,8955 178,7242 4.201,7772 750.959,3376 
Rh(TPP) 0,0174 0,0001 8.512,3951 0,5634 
  17.878,0677 382,0077   2.632.096,5791 
 
Total panas keluar flash drum   = 3.182,5274 kJ/jam + 2.632.096,5791 kJ/jam 
     = 2.635.279,106 kJ/jam 
Panas yang hilang ke lingkungan   = total panas masuk – total panas keluar  
     = 3.092.689,206 kJ/jam - 2.635.279,106 kJ/jam 
     = 457.410,0996 kJ/jam 
7. Neraca Panas Mixer 2 
Panas masuk 
Arus 22 (katalis NaOH 40% ) 
T = 30 C = 273, 15 K 
 
Komponen Kg  Kgmol int Cp dT Q 
NaOH 28,7327 0,7183 435,5762 312,8901 
Na2CO3 0,0576 0,0005 429,5439 0,2333 
H2O 43,1855 2,3971 377,4864 904,8582 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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Total 71,9758 3,1159   1.217,9817 
 
Arus 23 (arus air) 
T = 30 C = 273, 15 K 
Komponen Kg  Kgmol int Cp dT Q 
H2O 71,9758 3,9951 377,4864 1.508,0970 
 
Arus panas masuk total = 1.217,9817 kJ/jam + 1.508,0970 kJ/jam 
    = 2.726,0787 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 24 (arus katalis keluar dari mixer 2) 
T = 30 C = 273, 15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
NaOH 28,7327 0,7183 435,5762 312,8901 
Na2CO3 0,0576 0,0005 429,5439 0,2333 
H2O 115,1612 6,3922 377,4864 2.412,9552 
 Total  143,9516 7,1110   2.726,0787 
Arus panas keluar total = 2.726,0787 kJ/jam 
 
8. Neraca Panas di Reaktor 02 
Panas masuk  
Arus 21 (arus cairan dari flash drum), Q = 2.632.096,5791 kJ/jam 
Arus 24 (arus katalis dari mixer 2), Q =  2.726,0787 kJ/jam 
Arus panas masuk total = 2.634.822,658 kJ/jam 
Panas reaksi yang dihasilkan di reaktor 
Panas reaksi pembentukan C8H14O  =-59,4240 kJ/mol C8H14O  
      =-59.424,0271 kJ/kmol C8H14O 
C8H14O terbentuk = 98,6202 kgmol/jam         
Panas reaksi total =-5.860.409,5183 kJ/jam 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
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Panas keluar 
Arus 25  
T = 130 C = 403,15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
i-C4H8O 262,9993 3,6473 19.144,6162 69.827,0692 
C4H8O 172,7419 2,3956 18.151,3433 43.483,9465 
H2O 5.111,7983 283,7366 7.924,5470 2.248.483,8632 
Rh(TPP) 0,0125 0,0000 13.974,7110 0,6642 
NaOH 28,7327 0,7183 9.130,6968 6.558,9102 
Na2CO3 0,0576 0,0005 8.870,4315 4,8189 
C8H14O 12.445,6722 98,6202 31.950,5656 3.150.971,2167 
Total 18.022,0144 385,4713   5.519.330,4889 
 
Panas yang harus diserap oleh arus pendingin di reaktor 2 : 
= Arus masuk total + panas reaksi – arus keluar total 
 = 2.634.822,658 kJ/jam + 5.860.409,5183 kJ/jam - 5.519.330,4889 kJ/jam 
 = 2.975.901,688  kJ/jam 
 
9. Neraca Panas Dekanter 2 
Panas masuk 
Arus 25 ( arus cairan keluar reaktor 2), Q = 5.519.330,4889 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 27 (arus fraksi ringan dekanter 2) 
T = 130 C = 403, 15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 12.442,0939 98,5918 31.950,5656 3.150.065,2800 
 
Arus 26 (arus fraksi berat dekanter 2) 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
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T = 130 C = 403, 15 K 
Komponen Kg  Kgmol  int Cp dT Q 
i-C4H8O 262,9993 3,6473 19.144,6162 69.827,0692 
C4H8O 172,7419 2,3956 18.151,3433 43.483,9465 
H2O 5.111,7983 283,7366 7.924,5470 2.248.483,8632 
Rh(TPP) 0,0125 0,0000 13.974,7110 0,6642 
NaOH 28,7327 0,7183 9.130,6968 6.558,9102 
Na2CO3 0,0576 0,0005 8.870,4315 4,8189 
C8H14O 3,5783 0,0284 31.950,5656 905,9366 
Total 5.579,9204 290,5268   2.369.265,2089 
 
Arus panas keluar total   = 3.150.065,2800 kJ/jam + 2.369.265,2089 kJ/jam 
    = 5.519.330,4889 kJ/jam 
 
10. Neraca Panas di Vaporizer 1 
Panas masuk 
Arus 27 (fraksi ringan dekanter 2), Q = 3.150.065,2800 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 28  
T = 177,41 C = 450,56 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
C8H14O 12.442,0939 98,5918 47.847,6315 39.328,6406 8.594.869,6921
 
Arus panas yang disuplai steam  
= 8.594.869,6921 kJ/jam - 3.150.065,2800 kJ/jam 
= 5.444.804,4121 kJ/jam 
 
11. Neraca Panas di Reaktor 03 
Panas masuk 
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Arus 28 (dari vaporizer), Q = 8.594.869,6921 kJ/jam 
Arus 29 (fresh feed hidrogen) 
T = 30 C = 273,15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 397,5223 197,1837 143,8792 28.370,6237 
CH4 6,4638 0,4029 182,1606 73,3931 
    28.444,0168 
 
Arus panas masuk total  = 8.594.869,6921 kJ/jam + 28.444,0168 kJ/jam 
    = 8.623.313,7089 kJ/jam 
 
Panas reaksi yang dihasilkan dalam reaktor 
Panas reaksi pembentukan C8H16O  =-29,9 kJ/mol C8H16O 
      = -29.903 kJ/kmol C8H16O 
Produk C8H16O terbentuk  = 97,6651 kmol/jam 
Panas reaksi total   = -2.920.478,9983 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 31 
T = 171,95 C = 445,10 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
H2 200,6295 99,5186 4.265,0230 0,0000 424.449,1580 
CH4 6,4638 0,4029 5.816,1185 0,0000 2.343,3334 
C8H14O 116,9557 0,9268 45.953,3016 39.622,3814 79.308,4077 
C8H16O 12.522,031 97,6651 42.877,8626 39.608,5942 8.056.046,7050 
Total 12.846,0800 198,5134     8.562.147,6041 
 
Panas yang harus diserap oleh arus pendingin di reaktor 3 : 
= Arus masuk total + panas reaksi – arus keluar total 
= 8.623.313,7089 kJ/jam + 2.920.478,9983 kJ/jam – 8.562.147,6041kJ/jam 
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= 2.981.645,102 kJ/jam 
 
12. Neraca Panas di Kompresor 
Panas masuk 
Arus 31 (arus gas keluar reaktor), Q = 8.562.147,6041 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 32  
T = 189,98 C = 445,10 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
H2 200,6295 99,5186 4.792,2205 0,0000 476.915,1203
CH4 6,4638 0,4029 6.604,4312 0,0000 2.660,9471
C8H14O 116,9557 0,9268 52.277,0278 38.623,0758 84.242,8856
C8H16O 12.522,0310 97,6651 48.815,0562 37.843,0981 8.463.475,8971
Total 12.846,0800 198,5134    9.027.294,8502
 
Panas yang ditimbulkan di kompresor  
= 9.027.294,8502 kJ/jam - 8.562.147,6041 kJ/jam 
= 465.147,246 kJ/jam 
 
13. Neraca Panas di Reaktor 04 
Panas masuk 
Arus 32 (arus gas dari kompresor), Q = 9.027.294,8502 kJ/jam 
Arus 40 (arus recycle gas kondensor parsial 2) 
T = 173.50°C = 446.65 K 
 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 53.6534 26.6138 4,310.4211 114,716.5744
CH4 3.1315 0.1952 5,883.3395 1,148.3905
Total 56.7849  115,864.9650
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Arus 46 (arus gas dari vaporizer 2), Q = 521,520.4590 kJ/jam 
Arus 35 (fresh feed gas hidrogen) 
T = 30 C = 303.15 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
H2 147,9943 73,4099 143,8792 10.562,1501
CH4 2,4064 0,1500 182,1606 27,3237
Total 150,4007  10.589,4738
Panas masuk total = 9.675.269,748 kJ/jam  
 
Panas reaksi yang dihasilkan dalam reaktor 
Panas reaksi pembentukan C8H18O  = -21,39 kJ/mol C8H18O 
      = -21.393 kJ/kmol C8H18O 
Produk C8H18O terbentuk  = 96.8977 kmol/jam 
Panas reaksi total   = -2.072.932,8913 kJ/jam 
 
Panas keluar 
T = 175,81 C = 448,96 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
H2 206,9314 102,6445 4.377,9082 0,0000 449.368,3514
CH4 12,0776 0,7528 5.983,4965 0,0000 4.504,5364
C8H14O 410,0788 3,2495 47.291,0867 39.415,4189 281.751,6981
C8H16O 368,4112 2,8734 44.132,9586 39.240,9912 239.567,4125
C8H18O 12.632,3567 97,0004 47.270,4779 44.627,4501 8.914.131,9575
  13.629,8557 109,5203     9.889.323,9560
 
Panas yang harus diserap oleh arus pendingin di reaktor 4 : 
= Arus masuk total + panas reaksi – arus keluar total 
= 9.675.269,748 kJ/jam + 2.072.932,8913 kJ/jam - 9.889.323,9560 kJ/jam 
= 1.858.878,683 kJ/jam 
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14. Neraca Panas di Kondensor Parsial 02 
Panas masuk 
Arus 37 (arus gas keluar reaktor 4), Q = 9.889.323,9560 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 38 (arus gas) 
T = 173,5 C = 446,65 K 
Komponen Kg  Kgmol  Int Cp dT Q 
H2 206,9314 102,6445 4.310,4211 442.441,1762
CH4 12,0776 0,7528 5.883,3395 4.429,1355
 219,0090  44.6870,3117
 
 
Arus 41 (arus cairan) 
T = 173,5 C = 446, 65 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 410,0788 3,2495 46.490,2815 151.069,5841
C8H16O 368,4112 2,8734 43.381,5933 124.653,0371
C8H18O 12.632,3567 97,0004 46.480,9184 4.508.665,7430
Total 13.410,8467 6,1229  4.784.388,3642
 
Arus panas keluar total = 446.870,3117 kJ/jam + 4.784.388,3642 kJ/jam 
    = 5.231.258,6759 kJ/jam 
Arus yang diserap oleh pendingin 
    = Arus masuk total – Arus keluar total 
    = 9.889.323,9560 kJ/jam - 5.231.258,6759 kJ/jam 
    = 4.658.065,2801 kJ/jam 
 
15. Neraca Panas di Expantion Valve 
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Panas masuk 
Arus 41 (cairan keluar dari kondensor parsial), Q = 4.784.388,3642 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 42 terdiri dari campuran uap dan cairan 
T = 160 C = 433,15 K 
Komponen Uap 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
C8H14O 0,5189 0,0041 41.871,8688 40.240,1882 337,6064
C8H16O 0,8935 0,0070 39.051,6491 40.712,0838 555,8535
C8H18O 9,7808 0,0751 41.918,6030 47.107,3080 6.686,1918
  11,1931 0,0111    7.579,6516
 
 
 
Komponen Cairan 
Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 410,0788 3,2495 41.871,8688 136.062,1104
C8H16O 368,4112 2,8734 39.051,6491 112.211,3388
C8H18O 12.632,3567 97,0004 41.918,6030 4.066.119,5109
  13.410,8467 103,1233  4.314.392,9601
 
Panas keluar total = panas komponen uap + panas komponen cairan 
    = 7.579,6516 kJ/jam + 4.314.392,9601 kJ/jam 
    = 4.321.972,6117 kJ/jam 
Panas yang hilang ke lingkungan = panas masuk total – panas keluar total 
    = 4.784.388,3642 kJ/jam – 4.321.972,6117 kJ/jam 
    = 462.415,7525 kJ/jam 
 
16.  Neraca Panas di Menara Distilasi  
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Panas masuk 
Arus 42 (arus keluar expantion valve), Q = 4.321.972,6117 kJ/jam 
Panas keluar 
Panas hasil atas (hD) 
T top = 107,44 C = 380,59 K 
Komponen Kg  Kgmol  Int Cp dT Q 
C8H14O 390,8308 3,0970 24.759,4957 76.679,3013
C8H16O 360,0323 2,8081 23.053,1707 64.734,6317
C8H18O 17,8224 0,1369 24.894,0411 3.406,8307
  768,6855 6,0419  144.820,7637
Panas yang dibawa hasil atas = 144.820,7637 kJ/jam 
 
 
Panas hasil bawah (hB) 
T bottom = 140,54 C = 413,69 K 
Komponen Kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 19,2480 0,1525 35.386,2536 5.397,1827
C8H16O 8,3789 0,0654 32.980,2993 2.155,2900
C8H18O 12.614,5343 96,8635 35.487,5068 3.437.444,2978
Total 12.642,1611 97,0814  3.444.996,7706
Panas yang dibawa hasil bawah = 3,444,996.7706 kJ/jam 
 
Panas Refluk (ho) 
Refluks = 17.2631*D 
T top = 107,44 C = 380,59 K 
Komponen Kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 6.746,323 53,4631 24.761,0980 1.323.804,2742
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C8H16O 6.215,2556 48,4756 23.054,6657 1.117.589,6553
C8H18O 307,6690 2,3625 24.895,6432 58.816,0731
Total 13,269.8569 104.3012  2.500.210,0026
Panas yang dibawa refluk = 2.500.210,0026 kJ/jam 
 
Panas Vapour (Hi) 
T top = 107,44 C = 380,59 K 
Komponen kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
C8H14O 7.137,7631 56,5600 24.761,0980 42.636,93776 3.812.035,1777
C8H16O 6.575,2879 51,2837 23.054,6657 45.081,86005 3.494.292,9255
C8H18O 325,4914 2,4994 24.895,6432 54.950,75591 199.564,7302
Total 14,038.5424 110.3431    7.505.892,8334
Panas yang dibawa vapour = 7.505.892,8334 kJ/jam 
Menghitung beban condenser (Qc) 
Qc = Vi.Hv- (Lo.hD + D.hD)  
= 7.505.892,8334 kJ/jam – (2.500.210,0026 kJ/jam + 144.820,7637 kJ/jam) 
= 4.860.862,0671 kJ/jam 
 
Menghitung beban reboiler (Qr) 
F.hF - Qc + Qr = D.hD + B.hB 
Qr = D.hD + B.hB + Qc – F.hF 
  = 144.820,7637 kJ/jam + 3.444.996,7706 kJ/jam +  
            4.860.862,0671 kJ/jam -  4.321.972,6117 kJ/jam 
  = 4.128.706,9897 kJ/jam 
 
17. Neraca Panas di Vaporizer 2 
Panas masuk  
Arus 45 (recycle distilat MD) 
T = 107,44°C = 380,59 K     
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Komponen kg kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 293,1231 2,3227 24.759,4957 57.509,4760
C8H16O 270,0242 2,1060 23.053,1707 48.550,9738
C8H18O 13,3668 0,1026 24.894,0411 2.555,1230
Total 576,5142 4,5314  108.615,5728
Panas keluar 
T = 179,79 C = 452,94 K 
Komponen Kg kgmol int Cp dT Hvap Q 
C8H14O 293,1231 3,0970 48.677,7095 39198,45671 272.149,4453
C8H16O 270,0242 2,8081 45.434,3880 38856,72986 236.694,3160
C8H18O 13,3668 0,1369 48.636,5469 43993,30911 12.676,6977
Total 576,5142 6,0419    521.520,4590
 
Panas yang disuplai oleh pemanas (steam) = panas keluar – panas masuk 
  = 521.520,4590 kJ/jam – 108.615,5728  kJ/jam 
  = 412.904,8863 kJ/jam 
 
18. Neraca Panas di Cooler  
Panas masuk  
Arus 47 (arus bottom MD), Q = 3.444.996,7706 kJ/jam 
Panas keluar 
Arus 48 
T = 40,00°C = 313,15 K 
Komponen kg Kgmol int Cp dT Q 
C8H14O 19,2480 0,2991 4.352,6658 1.301,6795
C8H16O 8,3789 0,0910 4.046,7405 368,3443
C8H18O 12.614,5343 49,0066 4.393,3926 215.305,0718
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  12.642,1611 49,3966  216.975,0956
Panas yang diserap oleh pendingin = panas masuk – panas keluar 
  = 3.444.996,7706 kJ/jam – 216.975,0956 kJ/jam 
  = 3.228.021,6750 kJ/jam 
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LAMPIRAN 
REAKTOR GELEMBUNG 
 
Kode : R-01 
Tugas :  Mereaksikan propilen  dengan  gas sintesa yang digelembungkan dengan 
      katalis rhodium triphenylphospine 
Tipe :  Reaktor gelembung silinder tegak dengan pendingin koil 
Kondisi operasi :  T  = 120 °C 
      P  = 10 atm 
Reaksi yang terjadi adalah : 
Reaksi utama : 
 C3H6 + CO + H2 Æ nC4H8O 
 Reaksi samping :  
 C3H6 + CO + H2 Æ iC4H8O           
1. Feed Cairan 
Komposisi cairan masuk reaktor : 
T   =  393,15 K 
P   =  10  atm 
Komponen kg/jam Fr. Massa kmol/jam Fr. Mol 
iC4H8O 553,7958 0,0136 7,6802 0,0039 
nC4H8O 644,4351 0,0159 8,9372 0,0046 
H2O 34663,2311 0,8540 1924,0248 0,9849 
Rh(TPP) 4726,8042 0,1165 12,9432 0,0066 
Total 40588,2662 1 1953,5854 1 
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Densitas cairan :  
ρ =  
n
Tc
T1
B.A
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ −−
 
komponen A B Tc (K) n (1-T/Tc)^n 
iC4H8O 0,27294 0,25695 507 0,28571 0,6526 
nC4H8O 0,26623 0,2482 525 0,2857 0,6738 
H2O 0,3471 0,274 647,13 0,28571 0,7655 
Rh(TPP) 0,4733 0,3532 1008 0,5547 0,7602 
  
komponen ρ (g/ml) kg/m3 Volume 
iC4H8O 0,6625 662,5486 0,8359
nC4H8O 0,6809 680,8702 0,9465
H2O 0,9351 935,1004 37,0690
Rh(TPP) 1,0440 1044,0493 4,5274
  Total 43,3787
 
ρc =  935,672 kg/m3  
Berat molekul cairan : 
komponen BM Fr. Mol BMc 
iC4H8O 72,1070 0,0039 0,2835
nC4H8O 72,1070 0,0046 0,3299
H2O 18,0160 0,9849 17,7434
Rh(TPP) 365,1970 0,0066 2,4196
  Jumlah 20,7763
  
 BMc =  20,7763 kg/kmol 
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Kecepatan volumetris cairan : 
 Fc =  
ρc
cairanMassa  
  =  3kg/m672,935
kg/jam2662,40588  
  =  43,3787 m3/jam 
Viskositas : 
    log 2cair DTCTT
BAµ +++=  
komponen A B C D µi µi.fr masa 
iC4H8O -4,9534 7,1084E+02 1,1385E-03 -1,3812E-05 1,4702E-05 2,0060E-07
nC4H8O -4,6882 6,8181E+02 1,0648E-02 -1,2871E-05 1,7493E-01 2,7774E-03
H2O -10,2158 1,7925E+03 1,7730E-02 -1,2631E-05 2,3001E-01 1,9643E-01
Rh(TPP) - - - - - - 
      1,9921E-01
 
 µc = 0.199 cp 
 = 1.99E-04  kg/m.s 
Surface Tension (σc) 
 σc = A
n
Tc
T ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ −1   
komponen A Tc n (1-T/Tc)^n σi σc 
iC4H8O 60,401 507 1,2288 0,1596 9,6372 0,1315
nC4H8O 70,33 525 1,271 0,1727 12,1462 0,1928
H2O 132,674 647,13 0,955 0,4093 54,3091 46,3811
Rh(TPP) - - - - - - 
      46,7054
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 σc = 46,7054 dyne/cm 
     = 0.0467 N/m  
 
2. Feed Gas 
Kompsisi gas masuk reaktor : 
T   =  393,15 K 
P   =  10  atm 
Komponen kg/jam Fr. Massa kmol/jam Fr. Mol (yi) 
H2 1249,5768 0,0443 619,8298 0,4221 
CO 17361,4314 0,6152 619,8298 0,4221 
CH4 22,0451 0,0008 1,3741 0,0009 
C3H6 9315,3771 0,3301 221,3678 0,1507 
C3H8 270,3725 0,0096 6,1314 0,0042 
Total 28218,8030 1 1468,5329 1 
 
Faktor kompresibilitas (Z) : 
Komponen ωi ωi.yi Tci Tc.yi Pci Pc.yi 
H2 -0,22 -0,0929 33,19 14,0086 13,13 5,5418
CO 0,066 0,0279 132,9 56,0937 34,99 14,7684
CH4 0,011 0,0000 190,6 0,1783 45,99 0,0430
C3H6 0,142 0,0214 365,6 55,1108 46,65 7,0321
C3H8 0,152 0,0006 369,8 1,5440 42,48 0,1774
Total   -0,0429   126,9355   27,5627
  
 Tr =  T/Tc  =  3,0972 
 Pr =  P/Pc   =  0.3628 
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 Bo =  1,6Tr
0,4220,083−    =  0,0139 
 B1 =  4,2Tr
0,1720,139−     =  0.1375 
 B.Pc/RTc =  Bo + ωB1  =  0,008 
 Z =  
Tr
Pr
Tc.R
Pc.B1 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+  =  1,0009 
Berat molekul gas : 
Komponen BM yi BM g 
H2 2,016 0,4221 0,8509
CO 28,011 0,4221 11,8227
CH4 16,043 0,0009 0,0150
C3H6 42,081 0,1507 6,3433
C3H8 44,097 0,0042 0,1841
   19,2161
 
BMgas =  19,2161 kg/kmol 
Densitas gas masuk : 
 
 
           
K15,393K.atm/mol.082,0
atm10kg/kmol2161,19ρ 3gas ×
×=
m
 
  =  5,95 kg/m3 
Kecepatan volumetris gas (Qg) : 
 
 
R.T
.PBM
.R.Tn
P.m
V
m
ρ g
g
g
g
g
gas ===
ρgas
gasmassaQg =
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  =  3kg/m95,5
kg/jam8024,28218  
  =  44742,6559 m3/jam 
 
3. Perforated Plate 
 Spesifikasi orifice 
Digunakan perforated plate dengan susunan triangular pitch dengan 
pertimbangan : 
 Jumlah lubang tiap satuan lebih besar daripada susunan square pitch 
 Ukuran reaktor menjadi lebih kecil dan turbulensi lebih terjamin 
Susunan orifice 
 
Gambar  Susunan triangular pitch 
a. Volume cairan (Vc) 
Diketahui : waktu tinggal cairan = 0,5 jam (U.S. Patent 4684750) 
Vc = kecepatan volumetris cairan . waktu tinggal 
  = 43,3787 m3/jam x 0,5 jam 
  = 21,6894 m3 
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b. Diameter reaktor (dr) dan luas plate (ar)  
3
.4
π
Vcdr =     dan      2.
4
drar π=  
dr = 3,0231 m 
ar = 7,181 m2 
Keterangan: 
 dr = Diameter reaktor (m) 
 ar = Luas penampang reaktor atau luas plate (m2) 
c. Kecepatan superficial gas (Usg) 
3600.ar
qgUsg =  
Usg = 8,7491 m/s 
Keterangan: 
 Usg = Kecepatan superfisial gas (m/s) 
qg  = Laju alir volumetris gas (m3/jam) 
d. Diameter orifice (do) 
do biasanya berukuran 3 – 12 mm 
dipilih do = 3 mm 
e. Diameter bubble (db) 
 
dp = 0,0045 m 
( )
3
1
ρgρc.g
gc.σc.do6.pd ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
−=
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 = 4,5172 mm 
Keterangan: 
 dp = Diameter bubble (m) 
do = Diameter orifice (m) 
σc = Surface tension (N/m) 
gc  = Konstanta gravitasional = 1 kg.m/N.s2 
g    = Percepatan gravitasi = 9.8 m/s2 
ρc dan ρg = Densitas cairan dan gas (kg/m3) 
f. Kecepatan terminal gas (Ut) 
2
.
.
..2 dbg
db
gUt
c
cc += ρ
σ
 
Ut = 0,2104 m/s 
Keterangan: 
 Ut = Kecepatan terminal gas (m/s) 
g. Kecepatan gas di orifice (Qgo) 
UtdpQgo ..
4
1 2π=  
Qgo = 3,3729.10-6 m3/s 
Keterangan: 
 Qgo = Debit gas di orifice (m3/s) 
h. Waktu tinggal gas (tgas) 
Ut
dptgas =  
tgas = 14,37 s 
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  = 0,004 jam 
i. Volume gas (Vg) 
Volume gas = tgas x Qgas 
   = 18,9269 m3 
j. Hold up gas (ε) 
VcVg
Vg
+=ε  
ε = 0,466 
k. Luas permukaan interface (av) 
db
av
ε.6=  
av  = 618,9527 m2/m3 
l. Jumlah orifice (no) 
3600.Qgo
qgno =  
no = 390489 lubang 
m. Luas orifice (ao), luas orifice total (ao total) dan % open area  
2.
4
doao
π=    
%100.
)(
ar
totalaar
openarea o
−=  
Figure  8-143 Ludwig didapatkan (do/c), dimana c = pitch (m), sehingga 
didapat : 
Open area = 40% 
ao total = ar x open area 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
  
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
 = 2,8724 m2 
ao = 7,3559.10-6 m2 
n. Jumlah gelembung gas dalam reaktor  (nb) 
2.dp
avnb π=  
nb = 9651332 gelembung 
 
4. Perancangan Koil Pendingin 
Perhitungan koil pendingin : 
a. Kebutuhan air pendingin 
Panas yang diserap (Q) (dari perhitungan neraca panas) 
Q = 2.692.206,6215 kJ/jam 
T = 393,15°K 
Untuk pendingin dipakai air pendingin 
Tin = 308,15°K 
Tout = 328,15°K 
)( TinToutairCp
QpendinginMair −=  
Cp air = 4,1741 kJ/kg.°K 
ρair = 1099,0470 kg/m3 
kair = 0,6308 W/m.°K 
M air pendingin = 32610,3855 kg/jam 
    = 29,6715 m3/jam 
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b. Spesifikasi pipa koil (pipa standar) 
Ukuran pipa koil :  1,5 – 2,5 in    
Dipilih IPS   =  2,5 in       (Perry, 1999 , hal 11.20) 
Diameter luar (OD)  = 2,88 in 
Diameter dalam (ID)  = 2,469 in 
Schedule Number (SN)  = 40 
Flow area tiap pipa (ao) = 4,79 in2 
c. Diameter helix (dh) 
dh=0.7-0.95 dr                       (Rase, 1977, hal 361) 
dipilih dh = 0,7 dr 
dh = 2,862 m 
d. Jarak antar lilitan (Sc) 
Jarak antar lilitan (Sc) =  1 – 1,5 OD                (Perry, 1999) 
Dipilih  l=OD 
Sc = 0,0732 m 
e. ∆TLMTD 
2
ln 1
21
t
t
ttTLMTD
∆
∆
∆−∆=∆  
 = 74,5534°C 
 = 347,7034°K      
f. Koefisien transfer panas di dalam koil (hio) 
Fluida = air pendingin 
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3600.
_
ao
airmassaGg =  
Gg = 611,9486 kg/m2.s 
air
g IDG
µ
.
Re =  
Re = 63612,0192 
=hi  ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ +
dh
ID
ID
k 5,31.Pr.Re..027,0 3
1
8,0               (Kern, 1983, hal 103) 
hi = 569,7893 Btu/jam.ft2.F 
OD
IDhihio =  
hio = 488,4756 Btu/jam.ft2.F 
Keterangan:  
 hi =  Koefisien transfer panas konveksi dalam koil, Btu/jam.ft2.F 
 ID =  Diameter dalam koil, ft 
 k =  Konduktifitas panas air, Btu/jam,ft.F 
 dh =  Diameter helix, ft 
 Re =  Bilangan Reynold 
 Pr =  Bilangan Prandtl 
g. Koefisien transfer panas di luar koil (ho) 
=ho
0,40,870,28
kc
µc.Cpc.
µc
Gg.OD.
ρg
ρc.
OD
kc0,06. ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛
 
        (Rase, 1977, hal 664) 
2..25,0 dr
gasmassaGg π=  
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
  
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
Gg = 2334,7406 kg/m2.s 
Cpc = 3,8399 kKal/kg.oC 
ho = 2,9151 kKal/m2.s.oC 
Keterangan : 
 ho =  Koefisien konveksi di luar koil, kKal/m2.s.oC 
 kc =  Konduktifitas panas cairan, kKal/m.s.oC 
 OD =  Diameter luar pipa koil, m 
 ρc =  Densitas cairan, kg/m3 
 ρg =  Densitas gas, kg/m3 
 Gg =  Superficial mass velocity of gas, kg/m2.s 
 µc =  viskositas cairan, kg/m.s 
 Cpc = panas spesifik cairan, kKal/kg.oC 
h. Koefisien transfer panas overall saat bersih dan kotor (Uc dan Ud) 
 =Uc  
hohio
ho.hio
+            
 =Uc  398,0087 Btu/jam.ft2.F   
=Ud
hdUc
hd.Uc
+                    (Kern, 1950, pers. 6.10) 
Ud air – zat organik adalah 75 – 150 Btu/jam.ft2.oF, sehingga Ud memenuhi. 
Rd
hd 1=  
             Rd  =  Dirt factor/ fouling factor 
 Rd  =  0,002      (Kern, 1950, tabel 12) 
hd = 500 Btu/jam.ft2.F 
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Ud = 130,1385 Btu/jam.ft2.F 
i. Luas kontak perpindahan panas (at) 
=at  
LMTD∆T.Ud
Q  
=at  13,7462 m2 
j. Panjang koil (lc) 
Ao
atlc =  
lc = 60,8508 m 
k. Jumlah koil (nc) 
klc
lcnc =      dan      5,022 ).( Scdhklc += π  
klc = 8,9897 m 
nc = 6,7689 ≈ 7 lilitan 
l. Tinggi koil (hc) dan volume koil (Vc) 
lcnchc *=    dan     lcODcoilv ..
4
_ 2π=  
hc = 1,0241 m 
V_coil  = 0,2643 m3 
 
5. Dimensi Reaktor 
a. Tipe 
Jenis reaktor  = Tangki tertutup, silinder tegak 
Alasan Pemilihan = Tangki proses, menjaga tekanan tetap 
Jenis head  = Torispherical head 
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Alasan pemilihan = Cocok untuk tekanan tinggi (15-200 Psia) 
 
b. Kondisi operasi 
T operasi = 120oC  
P operasi = 10 atm  = 147 Psi 
Over desain = 20 % 
P desain  =  (1+0.2) ×  147 psi = 176,4 Psi 
 
c. Pemilihan material 
Material   = low-alloy stell SA-204 Grade C 
Alasan pemilihan  = 1. Tahan korosi, tahan panas dan tahan asam 
       2. Tekanan operasi moderat 
       3. Suhu operasi < 900 F 
       4. Untuk dinding reaktor yang tebal 
      (Hal. 253 Brownell, 1959) 
Spesifikasi :                           Tensile strength      = 75000 Psi 
     Allowable stress (f) = 18750 Psi   
   (Tabel 13.1 Brownell, 1959) 
d. Diameter dan tinggi reaktor 
Volume reaktor  = Vg + Vc 
    = 40,6162 m3       
Over desain  = 20 % 
Volume desain  = 48,7964 m3 
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    = 306,5619 bbl 
V reaktor (Vt) =  volume shell + 2 volume head 
     48,7964 m3  =  ¼.π.dr2.H + 2.0,0049.dr3 
 H  =  2
3
**5,0
*0049,0*2
dr
drVt
π
−  
       =  3,9569 m 
  = 155,7846 in  
e. Tebal shell 
c
0,6.pf.E
p.rits +−=  
dengan  ts   =  Tebal shell, in 
  p   =  Tekanan desain, psia 
  ri   =  Jari-jari dalam reaktor, in 
  f =  Allowable stress, psi 
c =  Corrosion allowance, in 
E =  85 %  (double welded butt joint)  
(Brownell, 1959) 
Sehingga      ts = 0,901 in 
Dipakai tebal shell standar =     1  in   
f. Dimensi head 
ODshell   =  ID  +  2.ts 
 =  155,7846  +  (2 x 1) in 
 =  157,7846 in   
Dari tabel 5.7 Brownell untuk OD 155,7846 in dan ts= 1 in diperoleh : 
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 icr =  9,3801  in  
 r =   121,8666  in  
6%.icr =  7,312 <  icr 
Untuk icr < 6% r maka berlaku rumus : 
  ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ +=
icr
r3
4
1W                           (Pers. 7.76 Brownell, 1959)
       ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ +=
7.323
115.1613
4
1   
 =  1,6511 
Tebal head    C
0,2.p2.f.E
p.r.Wth +−=  
 =  1,1223 in 
Dipakai tebal head standar =  1,3750  in          (Tabel 5.6 Brownell, 1959) 
= 34,925 mm 
ODhead =  ID + 2.th 
 =  158,5346 in  
 =  4026,7786 mm 
g. Tinggi reaktor total 
 
 
 
 
 
 
bicr
sf
OA
a
r
t
ID
OD
AB
C
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Dari tabel 5.8 Brownell & Young, untuk thead 1,375 in 
Standar straight flange (sf)  =  1,5 – 4,5 
Dipilih sf  =  3 in 
Dari persamaan untuk fig. 5.8 Brownell & Young, 1959 : 
a  =  ID/2   = 77,8923 in 
AB    =  a - icr = 68,5122 in 
BC    =  r  - icr = 112,4865 in 
AC  =  22 ABBC −    
  =  89,2145 in 
b  =  r – AC  
=  32,6517 in 
OA  =  sf + b + thead 
  =  3+ 32,6517 + 1,3750 in 
  =  37,0267  in 
  =  0,2571 m 
Tinggi reaktor =  tinggi silinder + 2 x tinggi head 
 =  H + 2 OA 
 =  176,0307 in 
 =  4,4712  m  
 
6. Perancangan Pipa  
Di, opt =  3,9 . Q0,43 . ρ0,13         (Wallas, 1988, pers. 6.32) 
Dengan  Di =  Diameter pipa optimum, in 
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 Q =  Debit, ft3/s 
 ρ =  Densitas, lbm/ft3 
a. Ukuran pipa pemasukan umpan dari mixer M-01 
Debit cairan =  21,3311  m3/jam =  0.2092   ft3/s 
ρ cairan =   57,747 lbm/ft3 
Di, opt =  3,3725 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
ID =  4,026 in 
OD =  4,5 in 
IPS =  4 in 
ao =  12,7 in2 
SN =  40 
b. Ukuran pipa pemasukan umpan cair dari arus recycle dekanter Dc-01 
Debit cairan =  20,2118 m3/jam =  0,1983   ft3/s 
ρ cairan =   64,4236 lbm/ft3 
Di, opt =  3,3424 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
ID =  4,026 in 
OD =  4,5 in 
IPS =  4 in 
ao =  12,7 in2 
SN =  40 
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c. Ukuran pipa pemasukan umpan gas  
Debit gas= 3739,8353  m3/jam =  36,6862   ft3/s 
ρgas =  0,4711 lbm/ft3 
Di, opt =  16,3457 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
 ID =  17.25 in 
 OD =  18 in 
 IPS =  18 in 
 ao =  234 in2 
 SN =  20 
d. Ukuran pipa pengeluaran produk cair 
Debit cairan=  59,2313 m3/jam =  0,5810  ft3/s 
ρcairan =  53,2183 lbm/ft3 
Di, opt =  5,1768 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
 ID =  6,065 in 
 OD =  6,625 in 
 IPS =  6 in 
 ao =  28,9 in2 
 SN =  40 
e. Ukuran pipa pengeluaran gas  
Debit gas=  3312,7793 m3/jam =  32,497   ft3/s 
ρgas =  0,3452 lbm/ft3 
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Di, opt =  14,874 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
 ID =  15.25 in 
 OD =  16 in 
 IPS =  16 in 
 SN =  30 
 
7. Menghitung tebal isolasi (∆x) dengan cara trial & error  
Panas konveksi (qc) 
qc = hc. A. (T3 – Ta)     ………........(1) 
A = Л. D. L      ………........(2) 
L = tinggi silinder reaktor 
D = diameter tangki hingga ke isolator   
= 2. R2 +2. ∆x      ………........(3) 
L = 3,9569 m 
Panas konduksi (qk) pada dinding dalam tangki hingga dinding luar tangki 
qc = qk       ………........(4) 
3 1
32
1 2
1 2
2 ( )
qk  
ln ln
k
L T T
RR
R R
k
π −
=
+
    ………........(5) 
∆x = R3 – R2      …….…........(6) 
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Algoritma : 
Trial ∆x 
pers.(3) diperoleh D 
pera(2) diperoleh A 
pers (1) diperoleh qc 
pers (4) diperoleh qk 
pers (5) diperoleh R3 
pers (6) diperoleh ∆x 
                                                                                         
 
 
Dengan perhitungan excel diperoleh ∆x = 0,0723 m = 7,23 cm 
 
 
 
 
 
 
 
 
Not OK 
OK 
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Keterangan  : 
1. Pipa pemasukan gas 
2. Pipa pemasukan cairan dari M-01 
3. Pipa pemasukan cairan dari recycle Dc-01 
4. Pipa pengeluaran gas 
5. Manhole 
6. Pipa pengeluaran cairan produk 
7. Sparger 
8. Koil 
9. Isolasi 
Gambar Reaktor gelembung 
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LAMPIRAN C 
REAKTOR ALIR TANGKI BERPENGADUK 
 
• Kode alat : R-02 
• Fungsi : Mereaksikan n-butiraldehid untuk menghasilkan 2-etil-2 heksenal 
   dengan bantuan katalis larutan NaOH 20% 
• Jenis : Tangki alir berpengaduk 
• Kondisi operasi : 
T : 130oC 
P : 5 atm 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Keterangan : 
 Dt = diameter reaktor 
 DI = diameter pengaduk 
 ZR = tinggi reaktor 
 ZL = tinggi cairan dalam reaktor 
 Zi = jarak pengaduk dari dasar reaktor 
 w = lebar baffle 
 
• Data-data yang ingin dihitung : 
1. Neraca Massa 
2. Dimensi Reaktor 
3. Dimensi pengaduk 
w 
Dt 
Di 
ZL 
h 
Zi 
ZR l 
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4. Kecepatan Pengadukan 
5. Daya pengadukan 
6. Merancang Koil Pendingin 
7. Merancang pipa pemasukan dan pengeluaran 
8. Merancang isolasi reaktor 
 
1. Menghitung Neraca Massa 
MASUK  KELUAR  KOMPONEN 
  
BM( kg/kgmol)
 (kg/jam) kgmol/jam (kg/jam) kgmol/jam
isobutiraldehid 72,1070 262,9993 3,6473 262,9993 3,6473
n-butiraldehid 72,1070 14395,1556 199,6360 172,7419 2,3956
H2O 18,016 3335,0567 185,1164 5111,7983 283,7366
Rh(TPP) 262,291 0,0125 0,0000 0,0125 0,0000
NaOH 39,999 28,7327 0,7183 28,7327 0,7183
Na2CO3 105,993 0,0576 0,0005 0,0576 0,0005
2-etil heksenal 126,198 0,0000 0,0000 12445,6722 98,6202
total   18022,0144 389,1187 18022,0144 389,1187
 
Densitas campuran = 716,156 kg/m3  
 
2. Menghitung Dimensi Reaktor 
Jenis Alat : 
Reaktor berbentuk tangki silinder tegak dengan head dan bottom torispherical 
dished head yang dilengkapi dengan pengaduk, dengan pertimbangan: 
- tekanan operasi 15-200 psia 
- Konstruksi sederhana dan harga lebih ekonomis 
Bahan reaktor dipilih dari low alloy steel SA 204 grade C karena bahan ini 
tahan terhadap larutan yang bersifat korosif, dengan data-data : 
- Allowable stress, f=18750 psia 
- Efisiensi pengelasan, E= 0,8 
- Corrosion allowance, C= 0,125                       (appendix D Brownell, 1959) 
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♦ Mencari harga konstanta kecepatan reaksi 
Konversi = 99 %. (Mc.Ketta) 
Waktu reaksi = 3 menit. (US. Patent 4684750) 
           = 180 s 
2 C4H8O Æ C8H14O + H2O 
Reaksi merupakan reaksi orde dua, sehingga –rA = k.CA2 
Misal : C4H8O = A 
VAo
FAoCAo =  
VAo = 20,1017 m3/jam 
FAo = 199,636 kmol/jam 
CAo = 9,9313 kmol/m3 
CA = CA0 (1 – XA) 
Persamaan untuk RATB : 
2
2
)1.(.
.
..
.
)(
.
AAo
A
A
AAoAo
Ao
A
AAo
XCt
Xk
Ck
XCVtV
r
XFV
−=
=
−=
 
diperoleh k = 0,00533 m3/mol.s 
 
♦ Menghitung Volume Perancangan 
Dari Neraca Massa RATB : 
2)1.(.
.
AAo
Ao
XCk
XV
V −=  
Dimana : 
Vo = kecepatan volumetris reaktor, m3/s 
XA = konversi n-butiraldehid menjadi C8H14O 
CAo = konsentrsi n-butiraldeid mula-mula, mol/m3 
K = konstanta kecepatan reaksi, m3/(mol.s) 
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V = volume reaktor, m3 
 = 1,2583 m3 
 
♦ Menghitung Diameter dan Tinggi Reaktor 
Volume bahan = 1,2583 m3 
Over design= 20 % 
Volume perancangan reaktor = volume + Over design 
    = 1,2 * 1,2583 m3 
    =  1,51 m3 =  53,3374  ft3 
Volume head atau bottom = 0.000049 * D3 
(volume head dalam ft3 dan diameter (D) tangki dalam ft) 
Dipilih H = D 
Volume reaktor= Volume head + Volume bottom + Volume Vessel 
53,3374  ft3 = 2 * 0.000049 * D3 + 0.25 *3.14 * D3 
D  =  4,0804  ft = 1,2437  m = 48,9653 in 
H  =  4,0804  ft = 1,2437  m = 48,9653 in 
 
♦ Menghitung tebal vessel, head dan bottom 
• Menghitung tebal vessel 
 C
PfE
rPts i +−
×=
6.0
  
dengan ts = tebal vessel, in 
   P = tekanan alat 
   rI = jari-jari dalam tangki, in 
 dari data fisis bahan konstruksi tangki, tebal vessel dapat dihitung. 
 Over desain = 20% 
 P = tekanan perancangan = 6 atm = 88,2 psi. 
 ts = 0,2466 in 
 dipilih tebal vessel standar 1/4 in atau 0,25 in 
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• Menghitung tebal  head atau bottom 
C
pEf
wrpth +⋅−⋅⋅
⋅⋅=
2.02
 
dengan th = Tebal head, in 
  p = Tekanan perancangan 
  r = jari-jari dalam tangki, in 
  w = stress-intensification for torispherical dished head 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+⋅=
5.0
325.0
icr
rw  
dengan r = jari-jari crown 
  icr = inside corner radius 
  harga dari r dan icr dapat diketahui dari tabel 5.7 Brownell. 
OD head = Diameter vessel + 2 tebal tangki 
  =  48,9653 in + 2* 0,25 in 
  = 49,4653 in  
dengan nilai OD tersebut diambil nilai r dan icr sebagai berikut: 
   r = 49,4653 in 
   icr = 3,0611 in 
0,5
900, 25* 3
5,5
w
⎛ ⎞⎛ ⎞= +⎜ ⎟⎜ ⎟⎜ ⎟⎝ ⎠⎝ ⎠
  
w = 1.755 
th = 0,34 in 
dipilih tebal standar = 0,3725 in 
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♦ Menghitung Tinggi total dari reaktor 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
• Menghitung tinggi dari head 
Untuk tebal head 0,375 in, standard stright flange (sf) = 1,5-3 
 dipilih sf = 2,5 in 
 dari persamaan di fig 5.8 Brownell : 
 BC = r – icr  =   46,4042in 
 AB= (ID/2) – icr  =   21,4216 in 
 AC = ( ) ( )22 ABBC +  =  41,1639 in 
 b = r – AC  = 8,3014 in 
Tinggi head OA  = tebal head + b + sf  
= ( 0,375 + 8,3014 + 2,25) in 
= 10,9264 in = 0,0759 m 
 
• Menghitung tinggi total reaktor 
Tinggi total tangki = tinggi vessel + 2 tinggi head  
= 1,3955 m 
 
3. Menghitung dimensi Pengaduk 
Volume cairan  = 1,2583 m3  
Viskositas campuran = 0,2997 cp  
Jenis Pengaduk  = propeller dengan 3 blade dan 4 baffle  
OD
b
icr
B A
ID
a
sf
OA
rC
C
th
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Pertimbangan :  
− Pemilihan jenis pengaduk propeller, karena range viskositas 
memenuhi.(dibawah 3000 cP)          (Geankoplis) 
Dari halaman 507 Brown, untuk propeller dengan 3 blade diperoleh 
persamaan: 
Dt/Di = 3 
Zi/Di = 0.75 – 1,3       diambil Zi/Di = 1,3 
W/Dt = 0.1 
Dengan Dt = diameter tangki 
   Di = diameter pengaduk 
   Zi = jarak pengaduk dari dasar bottom 
   W = lebar baffle 
 
Maka Dt = 4,0804 ft 
   Di = Dt/3  = 1,3601 ft = 0,4146 m   
   Zi = Di  = 1,7682 ft = 0,5389 m 
  W = 0,1*Dt = 0,4080 ft  = 0,1244 m 
 
4. Menghitung Kecepatan Pengadukan 
dari pers. 8.8 Rase : 
2
600
14.3
2
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ ⋅⋅= NDi
Di
WELH  
dengan WELH = water equivalent Liquid Height 
    = Tinggi larutan dalam tangki * specific gravity larutan 
   N = kecepatan putar pengaduk, rpm 
Menghitung tinggi cairan dalam vessel: 
Volume cairan =  1,2583 m3 
Tinggi cairan dalam tangki (ZL) 
 Volume cairan = 2 * 0.000049 * Dt2 * ZL + 0.25 *3.14 * Dt3 
Sehingga ZL = 3,3997 ft = 1,0362 m 
Specific gravity larutan = 0,7745 
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Maka : 
WELH  = Tinggi larutan dalam tangki * specific gravity larutan 
    = 3,3997 ft * 0,7745 
    = 2,6331 ft 
0,5600.( / 2. )
.
WELH DiN
Diπ=  
= 138,2203 rpm 
=  2,3037 rps 
 
5. Menghitung Daya Motor Pengaduk 
53 ...
µ
ρ DiNPoP =  
Dengan Po = koefisien pengadukan, fungsi bilangan Reynold 
ρ = densitas larutan, kg/m3 
N = kecepatan pengadukan, rps 
Di = diameter pengaduk, m 
P = daya pengadukan, J/s 
Nre larutan = 
viskositas
DiN 2⋅⋅ρ   
    = 1060937,77 
Dengan harga Re tersebut didapat harga Np = 7 (fig. 477 Brown) 
Sehingga daya pengaduk,  
 = 1058,3525 J/s 
 = 1,419 HP 
Asumsi effisiensi motor 85%, Perancangan = 1,667 Hp 
Dipilih motor dengan daya 1,75 Hp 
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6. Merancang Koil Pendingin 
♦ Kebutuhan pendingin 
Digunakan pendingin yang digunakan berupa air   
Jumlah panas yang diserap berdasarkan perhitungan neraca panas 
Q =  2975901,688 kJ/jam 
 =  2900445,5567  Btu/jam 
T operasi =  130 oC  =  403,15 oK  =  266 oF 
Pendingin =  air 
     Suhu masuk   t1 =  30  oC  =  303,15 oK  =  83 oF 
     Suhu keluar   t2 =  50 oC  =  323,15 oK  =  122 oF 
Sifat fisis air pada suhu rata-rata (104 oF) 
Cp =  1,0072 Btu/lbm.F 
ρ =  68,9537 lbm/ft3 
µ =  1,6061 lbm/ft.jam =  6,633.10-4 kg/m.s 
k =  0,3618 Btu/jam.ft.F 
Jumlah air yang dibutuhkan 
M air =  ( )12 tt.Cp
Q
−  
 =  36624,0008 kg/jam 
 =  10,1733 kg/s 
Volume pendingin yang diperlukan 
 =  33,1579 m3/jam 
 =  0,0092 ft3/s 
 
♦ ∆t Log Mean Temperature Difference (LMTD) 
∆t LMTD =  
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
−−
1
2
12
 t- T
 t-T
 ln
) t(T - ) t(T  
 =  89,6284oF  =  362,7784 oK 
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♦ Pipa koil pendingin 
Ukuran pipa koil :  1,5 – 2,5 in            (Perry, 1999 , hal 11.20) 
 Dipilih IPS =  2,5 in 
Spesifikasi pipa koil :      (Kern, 1983, hal 844) 
 Diameter pipa luar (OD) =  2,88  in  =  0,0731  m   
 Schedule Number (SN) =  40 
 Diameter dalam (ID) =  2,469 in  =   0,0627 m   
 Flow area per pipe (ao) =  4,79 in2  =  0,0148 m2 
 Surface area per linier ft (Ao)   =  0,753 ft2/ft  =  0,2259 m2/m 
Susunan koil : helix 
Diameter helix (DH) =  0,7 – 0,8 IDReaktor  (Rase, 1977, hal 361) 
 Dipilih DH =  0,8 IDr 
 IDr =  1,2437 m 
 DH =  0,9950 m  =  3,2644 ft 
Jarak antar lilitan (l) =  1 – 1,5 OD                (Perry, 1999) 
 Dipilih l =  1 x OD 
 l =  0,0732 m 
 
♦ Koefisien transfer panas dalam koil 
Digunakan data air pendingin 
⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ +=
DH
ID
k
IDhi 5,31.Pr.Re.027,0. 3
1
8,0
   (Kern, 1983, hal 103) 
Dengan  hi =  koefisien transfer panas konveksi dalam koil, Btu/jam.ft2.F 
 ID =  diameter dalam koil, ft 
 k =  konduktifitas panas air, Btu/jam,ft.F 
 DH =  diameter helix, ft 
 Re =  bilangan Reynold 
 Pr =  bilangan Prandtl 
Re =  
µ
ID.Gt  
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 Gt  =  
2m01480,
kg/1733,10
ao
m spendingin =  =  687,2659  kg/m2.s 
 Re  =  µ
IDGt . =  64978,1112 
Pr =  
airk
µ.Cp
⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡   
 =  4,4315 
hi =  ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ +
DH
ID
ID
k 5,31.Pr.Re..027,0 3
1
8,0  
 =  674,3181 Btu/jam.ft2.oF 
 =  0,9147 kKal/s.m2.oC 
 
♦ Koefisien transfer panas dalam koil dilihat dari luar  
hio =  
OD
IDhi  
 =  578,0873 Btu/jam.ft2.oF 
 =  0,7842 kKal/s.m2.oC 
 
♦ Koefisien konveksi di luar koil 
Digunakan data fluida di dalam reaktor 
ho =  
c
wk
CpDN
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
µ
µ
µ
ρ µc......170,
37,067.02
 
         (Rase, 1977, hal 664) 
Dengan  ho =  koefisien konveksi di luar koil, kKal/m2.s.oC 
 k =  konduktifitas panas cairan, kKal/m.s.oC 
 OD =  diameter luar pipa koil, m 
 D = Diameter impeler, m 
 ρ =  densitas cairan, kg/m3 
 µc =  viskositas cairan, kg/m.s 
 µw =  viskositas air, kg/m.s 
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 Cp = panas spesifik cairan, kKal/kg.oC 
 Cp = 3,8013 kJ/kg.oC 
  = 0,9164 Btu/lbF 
ho =  2554,8748 J/m2.s.oC 
 
♦ Koefisien transfer panas keseluruhan (Uc) 
Uc =  
hohio
ho.hio
+  
 =  223,5139 Btu/jam.ft2.oF 
 =  0,3375 kKal/s.m2.oC 
 
♦ Koefisien transfer panas keseluruhan saat kotor (Ud) 
Ud =  
hdUc
hd.Uc
+              (Kern, 1950, pers. 6.10) 
hd =  1/Rd 
     Rd  =  dirt factor / fouling factor 
     Rd  =  0,0015     (Kern, 1950, tabel 12) 
   hd  =  666,67  Btu/jam.ft2.oF 
Ud =  126,6210 Btu/jam.ft2.oF 
 =  0,1718 kCal/m2.s.C 
 
♦ Luas kontak perpindahan panas 
At =  
LMTD∆T.Ud
Q  
 =  5,1015 m2 
 
♦ Panjang koil 
Lc =  
a"
At   =  
/mm2259,0
m1015,5
2
2
 
 =  22,5829  m 
Keliling koil (klc) = 3,14.(DH2 + l2)0,5 
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   = 3,1327 m 
Jumlah koil (Nt) 
Nt =  
klc
Lc    
 =  7,21 
Untuk perancangan dipilih jumlah koil (Nt)  8 lilitan 
 
♦ Tinggi Koil dan volume koil 
Hc =  Nt x (OD+l) 
 =  31,1704 m 
Vc =  ¼.π.(ODkoil)2 x Lc 
 =  0,1053  m3 
 
7. Perancangan Pipa  
Di, opt =  3,9 . Q0,43 . ρ0,13         (Wallas, 1988, pers. 6.32) 
Dengan  Di =  Diameter pipa optimum, in 
 Q =  Debit, ft3/s 
 ρ =  Densitas, lbm/ft3 
a. Ukuran pipa pemasukan umpan dari mixer M-02 
Debit cairan =  0,1199  m3/jam =  0,0012   ft3/s 
ρ cairan =   74,9258 lbm/ft3 
Di, opt =  0,0760 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
ID =  0,269 in 
OD =  0,405 in 
IPS =  1/8 in 
ao =  0,058 in2 
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SN =  40 
b. Ukuran pipa pemasukan umpan cair dari arus bottom flash drum FD 
Debit cairan =  22,7046 m3/jam =  0,2227   ft3/s 
ρ cairan =   49,1587 lbm/ft3 
Di, opt =  3,3924 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
ID =  4,026 in 
OD =  4,5 in 
IPS =  4 in 
ao =  12,7 in2 
SN =  40 
c. Ukuran pipa pengeluaran produk cair reaktor 
Debit cairan =  21,8411 m3/jam =  0,2143   ft3/s 
ρ cairan =   51,5136 lbm/ft3 
Di, opt =  3,3567 in 
Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi : 
ID =  4,026 in 
OD =  4,5 in 
IPS =  4 in 
ao =  12,7 in2 
SN =  40 
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8. Menghitung tebal isolasi (∆x) dengan cara trial & error  
Panas konveksi (qc) 
qc = hc. A. (T3 – Ta)     ………........(1) 
A = Л. D. L      ………........(2) 
L = tinggi silinder reaktor 
D = diameter tangki hingga ke isolator   
= 2. R2 +2. ∆x      ………........(3) 
L = 1,2437 m 
Panas konduksi (qk) pada dinding dalam tangki hingga dinding luar tangki 
qc = qk       ………........(4) 
3 1
32
1 2
1 2
2 ( )
qk  
ln ln
k
L T T
RR
R R
k
π −
=
+
    ………........(5) 
∆x = R3 – R2      …….…........(6) 
Algoritma : 
Trial ∆x 
pers.(3) diperoleh D 
pera(2) diperoleh A 
pers (1) diperoleh qc 
pers (4) diperoleh qk 
pers (5) diperoleh R3 
pers (6) diperoleh ∆x 
                                                                                           
 
 
Dengan perhitungan excel diperoleh ∆x = 0,0798 m = 7,98 cm 
 
 
 
Not OK 
OK 
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Gambar Rancangan Reaktor 
 
3
2
1
8
4
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5
6
9
7
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0,1244 m 0,4146 m
0,0731 m
 
 
 
 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
Keterangan gambar : 
1. Motor 
2. Pipa pemasukan dari bottom flash drum 
3. Pipa pemasukan dari mixer M-02 
4. Pipa umpan pendingin 
5. Pipa pengeluaran pendingin 
6. Koil pendingin 
7. Baffle 
8. Pengaduk 
9. Penyangga koil 
10. Pipa pengeluaran produk 
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LAMPIRAN C REAKTOR 
REAKTOR FIXED BED MULTITUBE 
 
Kode          : R-03 
Fungsi          : Tempat berlangsungnya reaksi hidrogenasi 2-etil-2 heksenal 
menjadi 2-etil heksanal 
Jenis             : fixed bed multi tube 
Kondisi operasi       : -  T = 100-180oC 
  -  P = 5 atm 
  -  Non isothermal dan non adiabatis 
Tujuan          :  
a. Menentukan jenis reaktor 
b. Menyusun Persamaan Kecepatan Reaksi Overall 
c. Menyusun Neraca Massa dan Panas Sekitar Elemen Volume Setebal ∆Z 
d. Spesifikasi katalis 
e. Menentukan media pendingin 
f. Menentukan kondisi gas 
g. Menentukan jenis, ukuran dan susunan tube 
h. Menentukan dimensi shell 
i. Menentukan jumlah pendingin yang dibutuhkan (Wp) 
j. Menghitung bilangan Reynold di shell dan tube 
k. Menghitung koefisien perpindahan panas 
l. Menghitung pressure drop di shell dan tube 
m. Menghitung berat katalis 
n. Menghitung waktu tinggal 
o. Menghitung tebal shell 
p. Menghitung tebal dan tinggi head 
q. Menghitung tinggi dan volume reaktor 
r. Menghitung diameter pipa pemasukan dan pengeluaran reaktor dan pipa 
pendingin 
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A. Menentukan Jenis Reaktor 
Reaktor yang dipilih adalah jenis fixed bed multi tube dengan 
pertimbangan sebagai berikut : 
a. Reaksi yang berlangsung adalah fase gas katalitis padat 
b. Reaksi sangat eksotermis sehingga memerlukan luas perpindahan panas 
yang besar agar kontak dengan pemanas dapat optimal 
c. Tidak diperlukan pemisahan katalis dari gas keluaran reaktor 
d. Dapat dioperasikan pada space time yang bervariasi 
e. Membutuhkan sedikit perlengkapan bantu 
f. Konstruksi reaktor fixed bed multi tube lebih sederhana jika dibandingkan 
dengan reaktor fluidized bed sehingga biaya pembuatan, operasional, dan 
perawatannya relatif murah. 
(Hill, 1977) 
 
Pendingin in
Pendingin out
Gas out
Gas in
Diket : Tin, FAo, Pin, Xo
Diket : Tpout
Tout, FA, Pout, X
Tpin
Z = H
Z = 0
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B. Menyusun Persamaan Kecepatan Reaksi Overall  
Reaksi  : C8H14O(g) + H2(g) ⎯→⎯Cu  C8H16O(g) 
Misal : A = C8H14O 
    B = H2 
    C = C8H16O 
Menggunakan mekanisme reaksi 2 puncak dimana reaksi dikontrol oleh 
adsorpsi A di permukaan katalis. 
a. Adsorpsi A di permukaan katalis 
A
A
 
rAA = ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −
AA
SA
vAAA K
.C
.CPk  …(1) 
b. Adsorpsi B di permukaan katalis 
B2 B B
 
rAB = ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −
AB
2
SB2
VBAB K
.C
.CPk
2
 …(2) 
c. Reaksi permukaan (irreversibel) 
A B B+ C
 
rS = kS(CA.S . CB.S2)  ...(3) 
d. Desorpsi C 
C
C
 
 
 rD = ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −
D
VC
SCD K
.CP
.Ck  …(4) 
Karena mekanisme reaksi dikontrol oleh adsorpsi A di pemukaan katalis, 
maka dapat diasumsikan : 
kAA <, kAB >>, kS >>, dan kD >> 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
 
 
 
Sehingga diperoleh persamaan : 
Dari persamaan (2) : 
CB.S2 = PH2. CV2. KAB 
CB.S = CV. AB2B .KP  
Dari persamaan (3) :  
CA.S = 0 
Dari persamaan (4) : 
CC.S = 
D
VC
K
.CP
 
Neraca puncak : 
1  = CA.S + CB.S + CC.S +  CV 
1  = 0 + CV. AB2B .KP  +  
D
VC
K
.CP
 + CV 
1  = CV ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ++ 1
K
P
.KP
D
C
ABB2  
CV  = 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ++ 1
K
P
.KP
1
D
C
ABB2
 
Dari persamaan (1) : 
r  =   rAA = ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −
AA
SA
vAAA K
.C
.CPk  
r = 
1
K
P
.KP
.1.Pk
D
C1/2
AB
1/2
B2
AAA
++
 
Pada saat awal reaksi, PC = 0 
Sehingga persamaan menjadi : 
r = 
1.KP
.Pk
1/2
AB
1/2
B2
AAA
+  
Karena H2 dibuat berlebih, maka : 
PB2 >> 1, sehingga angka 1 dapat diabaikan, persamaan menjadi : 
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r ≈ 1/2
AB
1/2
B2
AAA
.KP
.Pk  
r ≈ 1/2
B2
A
P
k.P  
 
C. Menyusun Neraca Massa dan Panas Sekitar Elemen Volume Setebal ∆Z 
a. Neraca Massa gas C8H14O (A) pada elemen volume pada kondisi steady : 
 
Rate of in  –  out  –  reaksi =  acc 
FA Z – FA Z+∆Z - r . ∆W  =  0 
FA Z – FA Z+∆Z =  r . ∆V . ρb 
FA Z+∆Z – FA Z =  - r . A . ∆Z . ρb 
           
0∆Z
lim    
→ ∆Z
FF A Z∆ZA Z −+  =  - r . 
4
π . IDT2 . ρb 
    
dZ
dFA  =  - r . 
4
π . IDT2 . ρb 
   - FA0 . 
dZ
dX A  =  - r . 
4
π . IDT2 . ρb 
    
dZ
dX A  =  
A0
b
2
F . 4
ρ .IDT ..r π
 
 Untuk NT buah tube : 
    
dZ
dX A  =  
A0
b
2
F . 4
ρ .IDT ..r π
. NT 
 Kondisi batas : 
 Pada saat Z = 0 XA = X0 = 0 
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      Z = H XA = X = 0,99 
dZ
dX A  : perubahan konversi butana tiap increment panjang reactor 
r : laju reaksi pertama, kmol C8H14O terkonversi/kg kat.jam 
ρb : Bulk Density katalis, kg/m3 
FA0 : laju alir mol mula-mula C8H14O, kmol/jam 
 
b. Neraca Panas pada elemen volume (sisi tube) setebal ∆Z pada kondisi 
steady : 
Z
Z
ZZ+
H
Z+ ZH
Z
Tin
Tout TPZ+ Z
TPZ
Tube ShellShell
 
Rate of in  –  out  +   reaksi – panas yang diserap pendingin =  acc 
Σ Hi Z  -  Σ Hi Z+∆Z  +  (-∆HR) . FA0 . ∆XA – UD . A . (T - Tp) = 0 
Σ Hi Z+∆Z - Σ Hi Z  = (-∆HR) . FA0 . ∆XA – UD . A . (T - Tp) 
      Σ Hi Z+∆Z - Σ Hi Z  = (-∆HR) . FA0 (X A Z+∆Z – XA Z) - UD . π. ODT . ∆Z (T - Tp) 
0∆Z
lim    
→ ∆Z
HH  Zi∆Z Zi ∑−∑ + = (-∆HR).FA0.
0∆Z
lim    
→ ∆Z
ZX A Z∆ZA Z −+  - UD.π.ODT (T - Tp) 
dZ
dHi∑  = (-∆HR). FA0 . dZ
dX A  - UD .π. ODT (T - Tp) 
Σ (Fi.Cpi) dZ
dT  = (-∆HR). FA0 . dZ
dX A  - UD .π. ODT (T - Tp) 
dZ
dT  = 
).Cp(F
Tp)(T ODT ..U
dZ
dX
.F . )∆H(
ii
D
A
A0R
∑
−−− π
 
 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
 
 
 
Untuk NT buah tube : 
dZ
dT  = 
).Cp(F
N . Tp)(T ODT .. U
dZ
dX
. F . )∆H(
ii
TD
A
A0R
∑
−−− π
 
 Kondisi batas : 
 Pada saat Z = 0 T = Tin = 103,7071°C 
      Z = H T = Tout  
dZ
dT  : perubahan temperatur tiap increment panjang reaktor 
∆HR : panas reaksi pada suhu reaksi, kJ/kmol 
Tp : suhu pemanas, oK 
Fi : mol masing-masing komponen, kmol/jam 
Cpi : kapasitas panas tiap komponen, kJ/kg.oK 
 
c. Neraca Panas pendingin pada elemen volume (sisi shell ) setebal ∆Z pada 
kondisi steady : 
Rate of in  –  out  +   panas yang diserap pendingin =  acc 
 Wp.Cpp.Tp Z+∆Z – Wp.Cpp.Tp Z + UD . A . (T - Tp)   = 0 
 Wp.Cpp ( Tp Z+∆Z - Tp Z) =  - UD . π. ODT . ∆Z (T - Tp) 
Tp Z+∆Z - Tp Z =  -
.Cpp Wp
Tp)(T ∆Z . ODT .. UD −π  
 
0∆Z
lim    
→ ∆Z
 Tp Tp Z∆ZZ −+  = -
.Cpp Wp
Tp)(T ODT .. U D −π  
  
dZ
dTp  =  -
.Cpp Wp
Tp)(T ODT .. U D −π  
Untuk NT buah tube : 
  
dZ
dTp  = - 
.Cpp Wp
Tp)(T ODT .. U D −π . NT 
 Kondisi batas : 
 Pada saat Z = 0 Tp = Tpout = 49,51°C 
      Z = H Tp = Tpin  
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dZ
dTp  : perubahan suhu pendingin 
 Wp : laju alir massa pendingin, kg/jam 
 Cpp : kapasitas panas pendingin, kJ/kmol.oK 
 
D. Spesifikasi Katalis 
Katalis yang digunakan adalah Copper (Cu), dengan spesifikasi: 
 Wujud    : padat 
 Bentuk    : pellet 
 Diameter efektif rata-rata : 0,2 cm (0,002 m) 
 Density    : 8515,39 kg/m3 
 Bulk Density (ρb)  : 1041,7 kg/m3 
 
E. Menentukan Jenis Pendingin 
Pendingin yang digunakan adalah air, dengan data properties sebagai 
berikut : 
∗ Berat molekul   : 18 kg/kmol 
∗ Kapasitas panas (Cpp)  : 4,181 kJ/kg.oK 
∗ Konduktivitas panas (kp) : 0,569 (kg/m.jam. oK) 
∗ Viskositas (µp)  : 2,883 kg/m.jam 
(Perry, 1988) 
   
F. Menentukan Kondisi Gas 
Kondisi campuran gas yang bereaksi di dalam reaktor mengalami 
perubahan untuk tiap increment panjang reaktor. Persamaan yang digunakan 
untuk menghitung kondisi campuran gas adalah : 
2. Menghitung Berat Molekul (BM) 
BM campuran = Σ (BMi .Yi) 
BMi : berat molekul komponen i, kg/kmol 
Yi : fraksi mol komponen i 
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 Komponen  BM (kg/kmol) 
C8H14O 126,198 
C8H16O 128,214 
CH4 16,043 
H2 2,016 
 
3. Menghitung Kapasitas Panas (Cp) 
Kapasitas panas gas dihitung dengan menggunakan persamaan dari Yaws, 
1999, sebagai berikut : 
Cpi = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 
Cp campuran = Σ (Cpi .Yi) 
A,B,C,D,E : konstanta (Yaws, 1999) 
T  : temperatur, oK 
Cpi  : kapasitas panas komponen i, kJ/kmol.oK 
Yi  : fraksi mol komponen i 
Komponen  A B C D E 
C8H14O 111 1,0345e-1 2,8964e-3 -6,1546e-7 1,3599e-10 
C8H16O -30,667 8,9033e-1 -6,5620e-4 2,6358e-7 -4,488e-11 
CH4 34,942 -3,9957E-02 1,9184E-04 -1,5303E-07 3,9321E-11 
H2 25,399 2,0178e-2 -3,8549e-5 3,188e-8 -8,7585e-12 
(Yaws, 1999) 
4. Menghitung Viskositas (µ) 
Viskositas gas juga dihitung dari persamaan di Yaws, 1999, yaitu : 
µi = A + BT + CT2 
µ campuran = ∑ ⎟⎠⎞⎜⎝⎛ ii µX
1  
A,B,C : konstanta (Yaws, 1999) 
T : temperatur, oK 
µi : viskositas komponen i, micropoise 
Xi : fraksi massa komponen i 
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Komponen A B C 
C8H14O -13,415 2,7028e-1 -3,8766e-5 
C8H16O -6,088 2,1785e-1  -3,4958e-5 
CH4 3,844 4,0112e-1 -1,4303e-4 
H2 -36,826 4,29e-1 -1,62e-5 
              (Yaws, 1999) 
5. Menghitung Konduktivitas Panas (k) 
Konduktivitas panas gas dihitung dari persamaan di Yaws, 1999 : 
ki = A + BT + CT2 
k campuran = Σ (ki .Xi) 
A,B,C : konstanta 
T : temperatur, oK 
ki : konduktivitas panas komponen i, W/m.oK 
Xi : fraksi massa komponen i 
Komponen  A B C 
C8H14O -0,01848 8,7139e-5 6,5835e-9 
C8H16O 0,00204 -8,8077e-6 1,1152e-7 
CH4 -0,00935 1,4028e-4 3,3180e-8 
H2 0,03951 4,5918e-4 -6,4933e-8 
                            (Yaws, 1999) 
 
G. Menentukan Jenis, Ukuran dan Susunan Tube 
Tube dengan spesifikasi sebagai berikut (berdasarkan tabel 10 
Kern) : 
» Diameter dalam tube (IDT) = 0,902 in = 0,023 m 
» Diameter luar tube (ODT) = 1 in = 0,0254 m 
» No. BWG   = 18 
» Flow area per tube (a’t) = 0,639 in2  
» Jumlah tube pass (Ntb) = 1 
» Jumlah tube (Nt)  = 8000 (trial supaya perbandingan H/D 
   dalam kisaran 2 -5) 
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» Susunan tube   = Triangular pitch 
 
PT (Pitch) = 1,25 . ODT               (Kern, 1965) 
C (Clearance) = PT – ODT               (Kern, 1965) 
Susunan tube yang dipilih adalah triangular pitch, dengan alasan : 
a. Turbulensi yang terjadi pada susunan tube segitiga sama sisi lebih besar 
dibandingkan dengan susunan bujur sangkar, karena fluida yang mengalir 
di antara pipa yang letaknya berdekatan akan langsung menumbuk pipa 
yang terletak pada deretan berikutnya. 
b. Koefisien perpindahan panas konveksi (h) pada susunan segitiga 25 % 
lebih tinggi dibandingkan dengan fluida yang mengalir dalam shell pada 
susunan tube segi empat. 
(Agra, 1988) 
 
H. Menentukan Dimensi Shell 
IDS = 
4
π
60.P.0,5.sin 2.N 2TT  
B = (0,2 ~ 1 ) . IDS                (Kern, 1965) 
 = 0,25 . IDS 
De = 
ODT..5,0
).ODT.8/186,0.5,0.(P4 22T
π
π−
              (Kern, 1965) 
AS = 
TP
IDS.C.B                  (Kern, 1965) 
IDS : Diameter dalam shell, m 
B : Jarak baffle, m 
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De : Diameter efektif shell, m 
AS : Flow area shell, m2 
 
I. Menentukan Jumlah Pendingin yang dibutuhkan (Wp) 
Wp = 1000.000 kg/jam 
Wp ditentukan dengan cara trial-error supaya ∆TP ≤ 20°C  
 
J. Menghitung Bilangan Reynold (Re) di Shell dan Tube 
Bilangan Reynold di Shell (Res)  
Gs = 
SA
Wp   
Res = 
µs
Gs.De                    (Kern, 1965) 
Res : Bilangan Reynold shell 
Wp : laju alir massa pemanas, kg/jam 
µs : viskositas pemanas, kg/m.jam 
Bilangan Reynold di Tube (Ret) 
Gt = 
T
T
A
W   
WT diperoleh dari perhitungan Neraca Massa 
Ret = 
campµ 
Gt . Dp           (Hill, 1977) 
Kisaran Ret = 30 ~ 5000   
Ret : Bilangan Reynold tube 
Dp : diameter partikel katalis, m 
WT : laju alir massa gas total, kg/jam 
µ camp : viskositas gas campuran, kg/m.jam 
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K. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 
Shell side 
ho = 0,36. ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
De
kS .
3
1
S
SS
k
.Cp ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡ µ
.
55,0
S
µs
De.G ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
                (Kern, 1965) 
Tube side, persamaan Leva : 
hi = 0,813. ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
IDT
campk . IDT
6.Dp
e
−
. 
9,0
µcamp
Dp.Gt ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
               (Perry, 1988) 
hio = hi . 
ODT
IDT                     (Kern, 1965) 
UC = 
oio
oio
hh
h . h
+                     (Kern, 1965) 
UD = 
CD
C
.UR1
U
+                     (Kern, 1965) 
ho : koefisien perpindahan panas di shell, kJ/jam.m2.oK 
kS : konduktivitas panas pendingin, kJ/jam.m.oK 
CpS : kapasitas panas pendingin, kJ/kg.oK 
hi : koefisien perpindahan panas di tube, kJ/jam.m2.oK 
UC : koefisien perpindahan panas overall saat bersih, kJ/jam.m2.oK 
UD : koefisien perpindahan panas overall saat kotor, kJ/jam.m2.oK 
RD : Dirt factor : 0,0015 ft2. jam.ft2.oF/Btu    
    : 7,33803.10-5 jam.m2.oK/kJ 
(Perry, 1988) 
 
L. Menghitung Pressure Drop (∆P) di Tube dan Shell 
Tube side, persamaan Ergun : 
Gt
)P(P Z0 − . ρ .
H
IDT .
ε)(1
ε3
−  = 1,75
campµ 
GtDp.
ε).(1 150 +−        (Hill,1977) 
 
H
)P(P Z0 −  = ρIDT.
Gt
3ε
ε)-(1
⎟⎟
⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎜
⎝
⎛
+− 1,75
campµ 
GtDp.
ε).(1 150  
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 dimana H = ∆Z (panjang tube) 
 
0∆Z
lim    
→ Z
)P(P 0Z
∆
−
 = - ρIDT.
Gt
3ε
ε)-(1
⎟⎟
⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎜
⎝
⎛
+− 1,75
campµ 
GtDp.
ε).(1 150  
  
Z
P
d
d  = - ρIDT.
Gt
3ε
ε)-(1
⎟⎟
⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎜
⎝
⎛
+− 1,75
campµ 
GtDp.
ε).(1 150  
 Kondisi batas : 
Pada saat Z = 0 P = Pin = 5 atm 
     Z = H P = Pout = PZ 
ρ : densitas campuran gas, kg/m3 
µ camp : viskositas gas campuran, kg/m.jam 
ε : porositas katalis 
Shell side 
∆PS = 
.De.Sg5,22.10
1).IDS.(Nf.G
10
2
S +                   (Kern, 1965) 
∆PS : pressure drop di shell, atm 
f : friction factor (fig.29 Kern) : 0,0027 ft2/in2 
N : jumlah baffle = 
B
Z   
Sg : Spesific Gravity pendingin 
 
Keempat persamaan diferensial diselesaikan secara simultan menggunakan 
metode Runge-Kutta untuk langkah 1 –3, dan metode Predictor korektor 
untuk langkah 4 dan seterusnya. Perhitungan reaktor fixed bed multitube ini 
diselesaikan dengan menggunakan bantuan program MatLab. 
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Algoritma perhitungan program reaktor fixed bed multitube : 
Algoritma Perhitungan Program Reaktor 
 
       Data  : FA0, FB0, FC0, FD0, WT, RHO 
IDT, ODT, PT, C, Nt, Ntb, RHOBULK, DP, EPS 
IDS, B, Wp, Nsh, S, CPP, VP, KP 
RD, T0, TPout, P0, DHR1, data Cp, data µ, data k 
 
Z = Z0, X = X0, T = T0, TP = TPout, P = P0 
 
Metode Runge Kutta 
untuk langkah 1-3 
 
Metode Predictor Corector 
untuk langkah ke-4 dst 
    tidak 
Jika X > 0,99 
              ya 
Print Hasil 
 
End 
 
Hitung : 
Fi (mol), Yi (fraksi mol), Mi (berat), XMi (fraksi berat) 
Cpi, ki, µi, Cp camp, k camp, µ camp, QIN, QOUT, QR, QA, QB, r 
ASH, AT, GS, GT, Des, Ret, Res 
hi, ho, hio, UC, UD, Z, X, T, Tpin, Pout 
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Program penyelesaian reaktor Fixed Bed Multitube dapat dilihat di bawah ini:  
 
Program Utama 
 
clear all 
clc 
global FAo FBo FCo FDo Xo To TPout Po IDS IDT ODT Nt Ntb WT 
RHOBULK Pt C B WP Nsh RD EPS DP CPP KP VP RG DHR01 A B PA PB 
R1 Xo 
 
% A=C8H14O 
% B=H2 
% C=C8H16O 
% D=CH4 (inert) 
 
%REAKSI 
% C8H14O + H2 ---------> C8H16O  
 
%DATA UMPAN REAKTOR 
    Xo = 0;                     % konversi mula-mula 
    To = ((177.4142+30)/2)+273.15;    % suhu mula-mula (K) 
    TPout= 49.51+273.15;              % suhu pendingin (K) 
    Po = 5;                   % Tekanan mula-mula (Atm) 
    FAo = 98.5918;              % kmol/jam 
    FBo = 2*FAo;               % kmol/jam 
    FDo = 0.4029;       % kmol/jam 
   
%DATA OPERASIONAL 
    IDTin = 0.902;             % diameter dalam tube (inc) 
    ODTin = 1;                 % diameter luar tube (inc) 
    DP = 2E-3;               % diameter partikel (m) 
    RG = 0.082;               % konstanta gas ideal 
(Atm.m3/mol.K) 
    Tr = 298;                % suhu referensi (K) 
    IDT = IDTin*0.0254;       % diameter dalam tube (m) 
    ODT = ODTin*0.0254;       % diameter luar tube (m) 
    Nt = 8000;                % jumlah tube 
    Ntb = 1;               % jumlah tube passA 
    Nsh = 1;               % jumlah shell pass 
    RHOBULK = 1041.7;         % densitas katalis (kg/m3) 
   RHOTrue = 8515.3900;       % densitas katalis (kg/m3) 
    EPS = 1-(RHOBULK/RHOTrue);    % porositas tumpukan 
    WT = 12846.0799;        % laju umpan reaktan (kg/jam) 
    Pt=1.25*ODT;            % pitch (m) 
    C = Pt-ODT;            % clearance (m) 
    IDS=sqrt((2*Nt*0.5*sin(60*pi/180)*Pt^2)/(pi/4)); 
    D=['Diameter reaktor dalam meter = 'num2str(IDS)]; 
    disp(D) 
    % diameter reaktor (m) 
    B= 0.25*IDS;           % bafle spacing (m) 
    RD = 7.33803E-5;          % dirt factor (jam m2 K/kj)  
    DHR01 = -2.9903e4;        %panas reaksi standar (kJ/kmol) 
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%DATA PENDINGIN 
    CPP = 4.181;   % kapasitas panas pendingin (kj/kg K) 
    VP = 2.883;     % viskositas pendingin (kg/m jam) 
    KP = 0.569;   % konduktivitas pendingin (Kj/m jam K) 
%MENYUSUN PD SIMULTAN 
   Zo =linspace(0,8.56,100); 
    Yo = [Xo To TPout Po]; 
    [Z,Y]=ode45('uliin_fixed',Zo,Yo);  
    X=Y(:,1); 
    T=Y(:,2); 
    TP=Y(:,3); 
    P=Y(:,4); 
    disp('    ') 
    disp('Hasil Perhitungan Bed ') 
    disp('--------------------------------------------------') 
    disp(' Tinggi Konversi Temperature Tpendingin Pressure ') 
    disp('   (m)              (K)        (K)       (Atm)    ') 
    
disp('======================================================') 
    for i = 1:100 
       fprintf('%8.4f %10.4f %13.4f %13.4f %13.4f\n',[Z(i) 
X(i) T(i) TP(i) P(i)]) 
end 
disp('------------------------------------------------------') 
 
figure (1) 
plot (Z,Y(:,1),'black-') 
title ('Distribusi Konversi') 
xlabel ('panjang (m)') 
ylabel ('Konversi') 
figure (2) 
plot (Z,Y(:,2),'black-') 
title ('Distribusi Temperatur') 
xlabel ('panjang (m)') 
ylabel ('Temperatur (K)') 
figure (3) 
plot (Z,Y(:,3),'black-') 
title ('Distribusi Tpendingin') 
xlabel ('panjang (m)') 
ylabel ('Tpendingin (K)') 
figure (4) 
plot (Z,Y(:,4),'black-') 
title ('Distribusi Tekanan') 
xlabel ('panjang (m)') 
ylabel ('tekanan(Pa)') 
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Program Subrutin 
 
function dYdZ=uliin_fixed(Z,Y) 
global FAo FBo FCo FDo Xo To TPout Po IDS IDT ODT Nt Ntb WT 
RHOBULK Pt C B WP Nsh RD EPS DP CPP KP VP RG DHR01 A B PA PB 
R1 Xo 
 
% Keterangan Y 
% Y(1) = X 
% Y(2) = T 
% Y(3) = TP 
% Y(4) = P 
 
% NERACA MOL 
    % NERACA MOL 
    FA=FAo*(1-Y(1));  
    FB=FBo-(FAo*Y(1));          
    FC=FAo*Y(1);  
    FD=FDo; 
    FT=FA+FB+FC+FD;     
% FRAKSI MOL KOMPONEN 
    xmolA=FA/FT;         
    xmolB=FB/FT;      
    xmolC=FC/FT;  
    xmolD=FD/FT; 
 % MASSA KOMPONEN(Kg/jam) 
    massaA=FA*126.198;  
    massaB=FB*2.016;  
    massaC=FC*128.214; 
    massaD=FD*16.0430; 
    sigmamassa=massaA+massaB+massaC+massaD;  
%FRAKSI MASSA KOMPONEN 
    xmassaA=massaA/sigmamassa;   
    xmassaB=massaB/sigmamassa;   
    xmassaC=massaC/sigmamassa;   
    xmassaD=massaD/sigmamassa; 
    
BMRATA=xmolA*126.198+xmolB*2.016+xmolC*128.214*xmolD*16.0430;   
 
%DATA Cp (kJ/(kmol.K)); 
    %DATA Cp (kJ/(kmol.K)); 
   CPA = [111  1.0345e-1   2.8964e-3 -6.1546e-7  1.3599e-10]; 
 CPB = [25.399 2.0178e-2 -3.8549e-5 3.188e-8  -8.7585e-12]; 
   CPC = [-30.667 8.9033e-1 -6.5620e-4 2.6358e-7 -4.488e-11]; 
   CPD = [34.942 -3.9957E-02 1.9184E-04 -1.5303E-07 3.9321E-
11]; 
   CPTotal = [CPA;CPB;CPC;CPD]; 
    fraksimol = [xmolA xmolB xmolC xmolD]'; 
%MENGHITUNG Cp KOMPONEN 
    Tantoine = [1 Y(2) Y(2)^2 Y(2)^3 Y(2)^4]'; 
    CPi= CPTotal*Tantoine;  
    Cprat = CPi'*fraksimol; 
%MENGHITUNG INTEGRAL KAPASITAS PANAS PADA UMPAN MASUK(To) 
    CPT0 = [CPA;CPB;CPD]; 
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    INT0 = [Tr-To 1/2*(Tr^2-To^2) 1/3*(Tr^3-To^3) 1/4*(Tr^4-
To^4) 1/5*(Tr^5-To^5)]'; 
    ICPT0 = CPT0*INT0; 
%MENGHITUNG INTEGRAL KAPASITAS PANAS PADA INTERVAL PANJANG(Tz) 
    INTz = [Y(2)-Tr 1/2*(Y(2)^2-Tr^2) 1/3*(Y(2)^3-Tr^3) 
1/4*(Y(2)^4-Tr^4) 1/5*(Y(2)^5-Tr^5)]'; 
    ICPTz = CPTotal*INTz; 
%MENGHITUNG ENTHALPHI REAKSI 
    DHrtotal=DHR01; 
%MENGHITUNG PANAS YANG DIBAWA UMPAN (Kj/jam) 
    Qin = FAo*ICPT0(1)+FBo*ICPT0(2)+FDo*ICPT0(3); 
%MENGHITUNG PANAS YANG DIBAWA PRODUK (Kj/jam) 
    Qout=FA*ICPTz(1)+FB*ICPTz(2)+FC*ICPTz(3)+FD*ICPTz(4); 
%MENGHITUNG PANAS REAKSI(Kj/jam) 
    QR = FAo *  (DHR01) *1000    ;                      
%MENGHITUNG PANAS YANG DIHASILKAN TUBE(Kj/jam) 
    Qtube = Qout+QR-Qin  ;                                                  
    %MENGHITUNG PANAS YANG DISERAP PENDINGIN(Kj/jam) 
    QP=Qtube;  
    WP=1.45E6;    %laju alir pendingin(Kg/jam)                               
    FCp=FA*CPi(1)+FB*CPi(2)+FC*CPi(3)+FD*CPi(4);                     
%DATA VISKOSITAS(micropoise) 
%Konversi ke kg/m.j, dikalikan 10^-7*3600 
% Vis = Vis(1)*T^2 + Vis(2)*T + Vis(3) 
   VA = [-13.415 2.7028e-1  -3.8766e-5]; 
 VB = [ -36.826 4.29e-1 -1.62e-5]; 
   VC = [ -6.088 2.1785e-1 -3.4958e-5]; 
   VD = [3.844 4.0112e-1 -1.4303e-4]; 
   Vi=[VA;VB;VC;VD]; 
    Tvis=[1 Y(2) Y(2)^2]'; 
    VAi=Vi*Tvis*3600e-07;  
VIS=(xmassaA/VAi(1))+(xmassaB/VAi(2))+(xmassaC/VAi(3))+(xmassa
D/VAi(4)); 
    Vrat=1/VIS; 
 
% KONDUKTIVITAS PANAS(Kj/m jam K) 
   KAI =[-0.01848 8.7139e-5  6.5835e-9]; 
 KBI =[ 0.03951 4.5918e-4 -6.4933e-8]; 
   KCI =[ 0.00204 -8.8077e-6 1.1152e-7]; 
   KDI =[ -0.00935 1.4028e-4 3.3180e-8]; 
    KT=[KAI;KBI;KCI;KDI]; 
    Tkond=[1 Y(2) Y(2)^2]'; 
    Ki=KT*Tkond*3.6; 
Krat=(xmassaA*Ki(1))+(xmassaB*Ki(2))+(xmassaC*Ki(3))+(xmassaD*
Ki(4)); 
 
% MENGHITUNG KECEPATAN REAKSI 
    K1=(exp(-92400/(3.511*Y(2)))+96.53); 
    PA=(xmolA)*Y(4); 
    PB=(xmolB)*Y(4); 
    R1=(K1*PA/(PB^0.5)); 
    Rtotal=R1; 
 
    At=(pi*(IDT^2)*Nt)/(4*Ntb);                                              
    Ash=(IDS*C*B)/(Pt*Nsh);                                                  
    Gs=WP/Ash;                                                               
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    Gt=WT/At;                                                                
    Des=((4*0.5*Pt*0.86*Pt)-
(4*0.5*pi*(ODT^2)/4))/(0.5*pi*ODT);                      
    Ret=IDT*Gt/Vrat;                                                         
    Res=Des*Gs/VP;                                                           
    HI = (0.027)*(Ret^.8)*((Cprat*Vrat)/ 
Krat)^(1/3)*(Krat/IDT); 
    HO = (.36)*(Res^.55)* ((CPP * VP/KP)^(1/3))*(KP/Des); 
    HIO = HI * (IDT / ODT); 
    UC = (HIO * HO) / (HIO + HO); 
    UD = UC / (1 + (RD * UC)); 
    RHO=5.8860E9; 
    %RHO=(Y(4)*BMRATA)/(RG*Y(2))                                             
    ALT=((pi / 4) * IDT ^ 2) * (1 - EPS) * Nt; 
    B1 = UD*pi*ODT*(Y(2)- Y(3)); 
    B2 = -UD*pi*ODT*(Y(2)- Y(3)); 
%PERSAMAAN DIFFERENSIAL 
    dYdZ(1)=ALT*Rtotal/FAo ;                                                 
    dYdZ(2)=((-DHrtotal*FAo*dYdZ(1)+B1))/FCp;                                
    dYdZ(3)=B2*Nt/(WP * CPP);                                                
    dYdZ(4)=-((Gt/DP/RHO)*((1-EPS)/(EPS^3))*((150*(1-
EPS)*Vrat/DP/Gt)+1.75));           
    dYdZ=[dYdZ(1) dYdZ(2) dYdZ(3) dYdZ(4)]; 
    dYdZ=dYdZ';  
 
 
Run 
 
Diameter reaktor dalam meter = 2.982 
     
Hasil Perhitungan Bed  
-------------------------------------------------------------- 
  Tinggi       Konversi    Temperature      Tpendingin     Pressure     
   (m)                         (K)             (K)           (Atm)      
================================================================= 
  0.0000     0.0000      376.8571      322.6600        5.0000 
  0.0865     0.0309      378.4343      322.5608        5.0000 
  0.1729     0.0612      380.0016      322.4584        5.0000 
  0.2594     0.0909      381.5585      322.3529        5.0000 
  0.3459     0.1201      383.1043      322.2443        5.0000 
  0.4323     0.1486      384.6385      322.1327        5.0000 
  0.5188     0.1766      386.1606      322.0180        4.9999 
  0.6053     0.2040      387.6700      321.9003        4.9999 
  0.6917     0.2308      389.1660      321.7796        4.9999 
  0.7782     0.2571      390.6480      321.6559        4.9999 
  0.8646     0.2827      392.1155      321.5293        4.9999 
  0.9511     0.3077      393.5679      321.3997        4.9999 
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  1.0376     0.3322      395.0045      321.2673        4.9999 
  1.1240     0.3561      396.4248      321.1321        4.9999 
  1.2105     0.3793      397.8281      320.9940        4.9999 
  1.2970     0.4020      399.2138      320.8532        4.9999 
  1.3834     0.4241      400.5813      320.7096        4.9998 
  1.4699     0.4457      401.9302      320.5633        4.9998 
  1.5564     0.4666      403.2597      320.4144        4.9998 
  1.6428     0.4870      404.5693      320.2628        4.9998 
  1.7293     0.5068      405.8584      320.1087        4.9998 
  1.8158     0.5260      407.1266      319.9521        4.9998 
  1.9022     0.5446      408.3734      319.7929        4.9998 
  1.9887     0.5627      409.5982      319.6314        4.9998 
  2.0752     0.5803      410.8006      319.4674        4.9998 
2.1616     0.5973      411.9802      319.3011        4.9998 
2.2481     0.6138      413.1366      319.1324        4.9998 
2.3345     0.6297      414.2695      318.9615        4.9997 
2.4210     0.6451      415.3784      318.7884        4.9997 
2.5075     0.6600      416.4631      318.6132        4.9997 
2.5939     0.6744      417.5233      318.4358        4.9997 
2.6804     0.6883      418.5589      318.2563        4.9997 
2.7669     0.7018      419.5695      318.0748        4.9997 
2.8533     0.7147      420.5551      317.8914        4.9997 
2.9398     0.7272      421.5156      317.7060        4.9997 
3.0263     0.7392      422.4510      317.5187        4.9997 
3.1127     0.7507      423.3611      317.3296        4.9997 
3.1992     0.7619      424.2461      317.1387        4.9997 
3.2857     0.7726      425.1060      316.9461        4.9996 
3.3721     0.7829      425.9409      316.7517        4.9996 
3.4586     0.7927      426.7508      316.5557        4.9996 
3.5451     0.8022      427.5360      316.3581        4.9996 
3.6315     0.8114      428.2967      316.1590        4.9996 
3.7180     0.8201      429.0332      315.9583        4.9996 
3.8044     0.8285      429.7456      315.7561        4.9996 
3.8909     0.8365      430.4345      315.5524        4.9996 
3.9774     0.8442      431.1000      315.3474        4.9996 
4.0638     0.8516      431.7426      315.1410        4.9996 
4.1503     0.8586      432.3626      314.9333        4.9995 
4.2368     0.8654      432.9605      314.7243        4.9995 
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4.3232     0.8718      433.5367      314.5140        4.9995 
4.4097     0.8780      434.0915      314.3025        4.9995 
4.4962     0.8839      434.6256      314.0898        4.9995 
4.5826     0.8895      435.1393      313.8759        4.9995 
4.6691     0.8949      435.6333      313.6609        4.9995 
4.7556     0.9000      436.1080      313.4449        4.9995 
4.8420     0.9049      436.5639      313.2277        4.9995 
4.9285     0.9096      437.0016      313.0095        4.9995 
5.0149     0.9141      437.4216      312.7904        4.9995 
5.1014     0.9183      437.8244      312.5702        4.9994 
5.1879     0.9224      438.2105      312.3490        4.9994 
5.2743     0.9263      438.5805      312.1270        4.9994 
5.3608     0.9299      438.9348      311.9040        4.9994 
5.4473     0.9334      439.2741      311.6801        4.9994 
5.5337     0.9368      439.5988      311.4554        4.9994 
5.6202     0.9400      439.9094      311.2298        4.9994 
5.7067     0.9430      440.2066      311.0033        4.9994 
5.7931     0.9459      440.4907      310.7761        4.9994 
5.8796     0.9486      440.7623      310.5481        4.9994 
5.9661     0.9512      441.0218      310.3193        4.9993 
6.0525     0.9537      441.2697      310.0897        4.9993 
6.1390     0.9560      441.5064      309.8594        4.9993 
6.2255     0.9583      441.7324      309.6284        4.9993 
6.3119     0.9604      441.9481      309.3966        4.9993 
6.3984     0.9624      442.1540      309.1642        4.9993 
6.4848     0.9643      442.3505      308.9310        4.9993 
6.5713     0.9662      442.5380      308.6972        4.9993 
6.6578     0.9679      442.7168      308.4627        4.9993 
6.7442     0.9696      442.8874      308.2276        4.9993 
6.8307     0.9711      443.0501      307.9918        4.9993 
6.9172     0.9726      443.2052      307.7554        4.9992 
7.0036     0.9740      443.3530      307.5183        4.9992 
7.0901     0.9754      443.4940      307.2807        4.9992 
7.1766     0.9766      443.6283      307.0424        4.9992 
7.2630     0.9778      443.7564      306.8036        4.9992 
7.3495     0.9790      443.8785      306.5641        4.9992 
7.4360     0.9801      443.9950      306.3241        4.9992 
7.5224     0.9811      444.1060      306.0835        4.9992 
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7.6089     0.9821      444.2117      305.8423        4.9992 
7.6954     0.9830      444.3126      305.6005        4.9992 
7.7818     0.9839      444.4087      305.3582        4.9992 
7.8683     0.9847      444.5003      305.1154        4.9991 
7.9547     0.9855      444.5876      304.8720        4.9991 
8.0412     0.9863      444.6709      304.6280        4.9991 
8.1277     0.9870      444.7504      304.3835        4.9991 
8.2141     0.9877      444.8261      304.1385        4.9991 
8.3006     0.9883      444.8984      303.8929        4.9991 
8.3871     0.9889      444.9673      303.6469        4.9991 
8.4735     0.9895      445.0331      303.4002        4.9991 
8.5600     0.9900      445.0959      303.1531        4.9991 
------------------------------------------------------------------ 
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Dari hasil perhitungan menggunakan program MatLab diperoleh : 
IDS  = 2,981 m 
Pada saat Z = H = 8,56 m    
Maka : X  = 0,99 
 T  = 445,0959°K               
Tpin = 303,1531°K         
Pout  = 4,9991 atm 
 
M. Menghitung Berat Katalis yang diperlukan (W) 
W = V . ρb . NT  kg 
   = 
4
π . IDT2 . H . ρb . NT 
   = 
4
14159,3 . (0,023)2 . 8,56 . 1041,7 . 8000 
   = 29420,603 kg 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG. 
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                              
Lampiran C Reaktor 
 
 
 
N. Menghitung Waktu Tinggal (t) 
t =  
camp ρ
W
A . H
T
T  . 3600 
=  46,587 detik   
dengan  ρ camp = 
.TR
BMcamp . P   
   = 5,886 kg/m3   
t : waktu tinggal, detik 
ρ camp : densitas gas campuran 
R : konstanta gas ideal : 0,082057 m3.atm/kmol.oK 
P : tekanan gas saat Z = H, atm 
T : temperatur gas saat Z = H, oK 
 
O. Menghitung Tebal Shell (ts) 
Tebal shell dihitung dengan persamaan berikut : 
ts = 
P . 0,6.E
r . P i
−f + C   (Brownell, pers. 13.1) 
ts : tebal shell minimum, in 
P : design pressure, psi 
ri : jari-jari dalam shell  (0,5.IDS) 
f : maximum allowable stress (Tabel 13.1 Brownell), psi 
E : efisiensi pengelasan (Tabel 13.2 Brownell) 
C : corrosion allowance, in 
Direncanakan bahan yang digunakan untuk shell terbuat dari low alloy steel 
SA 204 grade C, dengan spesifikasi : 
f : 18750 psi 
E : 0,8 (double-welded butt joint) 
C : 0,125 in 
Faktor keamanan : 20 % 
P : 5 atm . 14,7 
atm
psi . 120 % = 88,2 psi 
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ri : 117,391 . 0,5 = 58,696 in 
ts = 
2,88.6,08,0.18750
696,58.2,88
−  + 0,125 
= 0,471 in 
Digunakan tebal shell standart 0.4375 in. 
ODS = IDS + 2ts = 117,391 + (2.0,4375) = 118,266 in 
 
P. Menghitung Tinggi dan Tebal Head 
Bahan yang digunakan untuk head sama dengan bahan shell yaitu low alloy 
steel SA 204 grade C, dan head yang dipilih berbentuk torisperical dished 
head, karena cocok digunakan untuk tekanan dibawah 200 psi. (Brownell, 
hal.87) 
Tebal head dihitung dengan persamaan : 
th = 
P 0,2.E ..2
P.ri.w 
−f + C             (Brownell, pers. 7.77) 
th : tebal head, in 
ri : jari-jari dalam, in 
w = )/3(4/1 icrr+                (Brownell, pers. 7.76) 
Dari table 5.7 Brownel untuk OD = 118,266 in dan tebal shell = 0,4375 in 
diperoleh : 
icr : 7,412 
r : 112,266 
w = 1,741 
th =  
2,88.2,08,0.18750.2
741,1.696,58.2,88
−  + 0,125 
= 0,7 in 
Digunakan tebal head standart 0,75 in. 
Berdasarkan table 5.8 Brownell, didapatkan sf  =1,5 ~ 4 (ambil 2,75 in) 
Tinggi head (OA) dihitung dengan cara sebagai berikut : 
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OD
b
icr
B A
ID
a
sf
OA
rC
C
th
 
a = 
2
IDS  = 58,696 in 
AB   = a – icr = 58,696 – 7,412 = 51,554 in 
BC   = rC – icr = 112,266 – 7,412 = 105,125 in 
AC   = )( 22 ABBC −  = 91,615 in 
b   = rC – AC = 112,266 – 91,615 = 20,651 in 
OA (tinggi head) = th + b + sf  
   = 0,75 + 20,651 +2,75 
   = 24,151 in  = 0,168 m 
 
Q. Menghitung Tinggi Reaktor Total (Hr) dan Volume Reaktor 
Tinggi reaktor 
Tinggi reaktor (H) = 8,56 m             (hasil program matlab) 
   = 337,004 in 
Tinggi reaktor total (Hr) 
 = H + 2.OA 
 = 8,896 m 
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Volume reaktor diperoleh dari volume shell ditambah 2 kali volume head. 
Volume head = 0,000049 . IDS3   (Brownell, pers. 5.11) 
  = 0,000049 . (2,981)3 
= 0,0013 m3 
 Volume shell = 
4
π . IDS2 . H 
   = 
4
14159,3 .(2,981)2. 8,56 
   = 59,743 m3 
 Volume reaktor = volume shell + 2.volume head 
    = 59,743 + 2 . 0,0013 
    = 59,744 m3 
 
R. Menghitung Diameter Pipa Pemasukan dan Pengeluaran Reaktor dan 
Pipa Pendingin 
∗ Diameter pipa pemasukan gas 
Debit gas masuk reaktor = 
0ρ
TW  = 
93,5
08,12846  
= 2242,989 m3/jam 
     = 22,003 ft3/detik 
Densitas gas umpan     = 5,93 kg/m3 = 0,37 lbm/ft3 
Diameter optimum (Dopt) =  3,9 . Q0,45. ρ 0,13      (Walas, pers. 6.32) 
    =  3,9 . (22,003)0,45.( 0,37)0,13 
    =  12,948 in 
Digunakan diameter pipa standart (Appendix K, Brownell) dengan 
spesifikasi : OD = 14 in 
   ID = 13,25 in 
   SN = 30 
∗ Diameter pipa pengeluaran gas 
Debit gas keluar reaktor = ρ
TW  = 
02,9
100000  
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= 1474,536 m3/jam 
     = 14,465 ft3/detik 
Densitas gas keluar     = 9,02 kg/m3 = 0,563 lbm/ft3 
Diameter optimum (Dopt) =  3,9 . Q0,45. ρ 0,13      (Walas, pers. 6.32) 
    =  3,9 . (14,465)0,45 . (0,0563)0,13 
    =  11,417 in 
Digunakan diameter pipa standart (Appendix K, Brownell) dengan 
spesifikasi : OD = 12,75 in 
   ID = 12,09 in 
   SN = 30 
∗ Diameter pipa pemasukan dan pengeluaran pendingin 
Direncanakan pipa pemasukan dan pengeluaran pendingin berukuran sama, 
karena debit dan densitas dianggap tetap. 
 Debit pendingin masuk = 
p
Wp
ρ
 = 
784,1266
1000000  
= 789,401 m3/jam 
      = 7,743 ft3/detik 
 Densitas pendingin = 1266,784 lbm/ft3 = 79,085 lbm/ft3 
Diameter optimum (Dopt) =  3,9 . Q0,45. ρ 0,13 
    =  3,9 . (7,743)0,45 . (79,085)0,13 
    = 16,298 in 
Digunakan diameter pipa standart (Appendix K, Brownell) dengan 
spesifikasi : OD = 18 in 
ID = 17,25 in 
SN = 20 
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DIMENSI REAKTOR : 
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Diameter dalam shell, IDS =  2,981 m 
Jarak baffle, B =  0,745 m 
Tebal shell, ts =  0,4375 in 
Jumlah pass shell, Nsh =  1 
Diameter dalam tube, IDT =  0,902 in 
Diameter luar tube, ODT =  1 in 
Pitch, PT =  0,03175 m 
Clearance, C =  0,0064 m 
Jumlah tube, NT =  8000 
Jumlah pass tube, Ntb =  1 
Tinggi head, h =  0,168 m 
Tebal head, th =  0,75 in 
Tinggi reaktor, Z =  8,56 m 
Diameter luar pipa gas umpan, ODin =  14 in 
Diameter luar pipa gas keluar, ODout =  12,75 in 
Diameter pipa pendingin masuk dan keluar, ODp =  18 in 
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MIXER  01 
 
 
• Kode alat : M-01 
• Fungsi : Mencampur katalis Rhodium tryphenylphospine  dan H2O 
• Jenis : tangki alir berpengaduk 
• Kondisi operasi : 
T : 30 oC 
P : 1 atm 
Rh(TPP) H2O
Arus ke
Reaktor 1
 
• Data-data yang ingin dihitung : 
1. Neraca Massa 
2. Dimensi Mixer 
3. Dimensi pengaduk 
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4. Kecepatan Pengadukan 
5. Daya pengadukan 
 
 
1. Menghitung Neraca Massa 
MASUK KELUAR Komponen 
 kg/jam kg/jam 
H2O 34663,2312 34663,2312
Rh(TPP) 4726,8043 4726,8043
Total 39390,0354 39390,0354
 
2. Menghitung Dimensi Mixer 
Jenis Alat : 
Mixer berbentuk tangki silinder tegak dengan head dan bottom torispherical 
dished head yang dilengkapi dengan pengaduk, dengan pertimbangan: 
- tekanan operasi 15-200 psia 
- Konstruksi sederhana dan harga lebih ekonomis 
Bahan mixer dipilih dari stainless steel SA 333 tipe 3 karena bahan ini tahan 
terhadap larutan yang bersifat korosif, dengan data-data : 
- Allowable stress, f =16250 psia 
- Efisiensi pengelasan, E = 0.8 
- Corrosion allowance, C = 0.125 
(appendix D Brownell, 1959) 
Dalam perancangan mixer ini diambil waktu tinggal larutan dalam tangki 
pencuci selama 0,5  jam = 30 menit. 
♦ Menghitung Diameter dan Tinggi Mixer 
Densitas campuran = 1033,4665 kg/m3 = 64,5172 lb/ft3 
Debit bahan masuk = massa masuk / densitas campuran 
   = (38114,4758 kg/jam) / (1033,4665 kg/m3) 
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= 38,1145 m3/jam 
Waktu tinggal = 0,5 jam = 30 menit 
Volume tangki = debit * waktu tinggal 
  = 38,1145 m3/jam * 0,5 jam 
   = 19,0572 m3 
Over design = 20 % 
Volume perancangan tangki = volume + Over design 
    = 1,2 * 19,0572 m3 
    = 22,8687 m3 =  807,7953 ft3 
Volume head atau bottom = 0.000049 * D3 
(volume head dalam ft3 dan diameter (D) tangki dalam ft) 
Dipilih D/H =1 
Volume tangki = Volume head + Volume bottom + Volume Vessel 
807,7953 ft3 = 2 * 0.000049 * D3 + 0.25 *3.14 * D3 
D  = 10,0957 ft = 121,1492 in = 3,0772 m 
H  = 10,0957 ft = 121,1492 in = 3,0772 m 
♦ Menghitung tebal vessel, head dan bottom 
• Menghitung tebal vessel 
 C
PfE
rPt i +−
×=
6.0
 
 dengan t = tebal vessel, in 
   P = tekanan perancangan 
   rI = jari-jari dalam tangki, in 
 dari data fisis bahan konstruksi tangki, tebal vessel dapat dihitung. 
 P design  = 1 atm = 14,7 psia 
 Over desain = 20% 
 P perancangan = 1,2 atm 
    = 17,64 psia 
 t = 0,1943 in 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                              
Lampiran D Mixer 
 
 
 dipilih tebal vessel standar 0,25 in  
• Menghitung tebal  head atau bottom 
C
pEf
wrpt +⋅−⋅⋅
⋅⋅=
2.02
 
dengan t = Tebal head, in 
  p = tekanan perancangan 
  r = jari-jari dalam tangki, in 
  w = stress-intensification for torispherical dished 
                                 head 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+⋅=
5.0
325.0
icr
rw  
dengan r = jari-jari crown 
  icr = inside corner radius 
harga dari r dan icr dapat diketahui dari tabel 5.7 Brownell. 
OD shell = Diameter vessel + 2 tebal tangki 
  =  121,1492 in + 2 * 0,25 in 
  =  121,6492 in  
dari table 5.7 Brown untuk nilai OD dan tebal shell tersebut diperoleh 
nilai r dan icr sebagai berikut: 
   r = 114 in 
   icr = 7,2171 in   
w = 1,7413 
t  = 0,2379 in 
dipilih tebal standar = 0,25 in  
♦ Menghitung Tinggi total dari mixer 
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• Menghitung tinggi dari head 
Untuk tebal head 0,25 in, standard stright flange (sf)    = 1,5 - 2,25 
 dipilih sf = 1,875 in 
 dari persamaan di fig 5.8 Brownell : 
 BC  = r – icr =  114  in – 7,2171 in   = 106,2567 in 
 AB = (ID/2) – icr =  (121,1492/2) in – 7,2171 in = 53,3575 in 
 AC = ( ) ( )22 ABBC +  =  91,8883 in 
 b = r – AC  =  114 in -  91,8883 in  = 21,5855 in 
 Tinggi head OA  =  tebal head + b + sf  
=  ( 0,25 + 21,5855 + 0,1875) in 
=  23,7105 in = 0,1647 m 
 
• Menghitung tinggi total mixer 
Tinggi total mixer = tinggi vessel + 2 tinggi head  
=  3,0772 m + 2* 0,1647 m 
= 3,2419 m 
 
3. Menghitung dimensi Pengaduk 
Volume cairan  = 22,8687 m3  
Viskositas campuran = 0,7146 cp  
Jenis Pengaduk  = Turbin dengan 6 blade dan 4 baffle  
Dari halaman 507 Brown, untuk turbin dengan 6 blade diperoleh persamaan: 
Dt/Di = 3 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
                                                                                              
Lampiran D Mixer 
 
 
Zi/Di = 0.75 – 3       diambil Zi/Di = 1,3 
W/Dt = 0.1 
L/Di = 0.25 
Dengan Dt = diameter tangki 
   Di = diameter impeler 
   Zi = jarak pengaduk dari dasar bottom 
   L = panjang blade 
   W = lebar baffle 
Maka Dt = 1,1493 m 
   Di = Dt/3  =  1,0257 m  
   Zi = 1,3*Di =  1,3335 m 
   L = 0,25*Di =  0,2564 m   
  W = 0,1*Dt = 0,3077 m   
 
4. Menghitung Kecepatan Pengadukan 
dari pers. 8.8 Rase : 
2
600
14.3
2
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ ⋅⋅= NDi
Di
WELH  
dengan WELH = water equivalent Liquid Height 
    = Tinggi larutan dalam tangki * specific gravity larutan 
   N = kecepatan putar pengaduk, rpm 
Menghitung tinggi cairan dalam vessel (ZL): 
Volume cairan = 22,8687 m3 
    = 673,1628 ft3 
Volume bottom = 0,000049*Dt3  
Volume cairan = 0,25*π*Dt2*ZL + 0,000049*Dt3 
   ZL = 8,4129 ft 
    = 2,5643 m     
Specific gravity larutan = 1,0104 
Maka 
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WELH   = Tinggi cairan dalam vessel * specific gravity  
     = 2,5643 m * 1,0104 
     = 1,5496 m 
Jumlah turbin  = WELH/Dt  
     = 1,5496 m / 3,0772 m  
     =  0,5 buah  = 1 buah 
0,5600.( / 2. )
.
WELH DiN
Diπ=  
= 63,8112 rpm  
= 1,0635 rps 
 
5. Menghitung Daya Motor Pengaduk 
53 ...
µ
ρ DiNPoP =  
Dengan Po = koefisien pengadukan, fungsi bilangan Reynold 
ρ = densitas larutan, kg/m3 
N = kecepatan pengadukan, rps 
Di = diameter pengaduk, m 
P = daya pengadukan, J/s 
NRe larutan = 
viskositas
DiN 2⋅⋅ρ   
    = 1607026 
Dengan harga Re tersebut didapat harga Np = 7 (fig. 477 Brown) 
Sehingga daya pengaduk,  
 = 9881,0122 J/s 
 = 13,25 HP 
Asumsi effisiensi motor 85%, Perancangan = 15,589 Hp 
Dipilih motor dengan daya 16 Hp 
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MIXER  02 
 
 
• Kode alat : M-02 
• Fungsi : Mengencerkan larutan katalis NaOH 40% dengan H2O untuk  
   menghasilkan larutan katalis NaOH 2 % 
• Jenis : tangki alir berpengaduk 
• Kondisi operasi : 
T : 30 oC 
P : 1 atm 
Larutan
NaOH 40 %
H2O
Arus ke
Reaktor 2
 
• Data-data yang ingin dihitung : 
1. Neraca Massa 
2. Dimensi Mixer 
3. Dimensi pengaduk 
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4. Kecepatan Pengadukan 
5. Daya pengadukan 
 
 
1. Menghitung Neraca Massa 
Komponen MASUK KELUAR 
 kg/jam kg/jam 
NaOH 28,7327 28,7327
Na2CO3 0,0576 0,0576
H2O 43,0991 115,1612
H2O (fresh) 72,0621   
Total 143,9516 143,9516
 
2. Menghitung Dimensi Mixer 
Jenis Alat : 
Mixer berbentuk tangki silinder tegak dengan head dan bottom torispherical 
dished head yang dilengkapi dengan pengaduk, dengan pertimbangan: 
- tekanan operasi 15-200 psia 
- Konstruksi sederhana dan harga lebih ekonomis 
Bahan mixer dipilih dari stainless steel SA 333 tipe 3 karena bahan ini tahan 
terhadap larutan yang bersifat korosif, dengan data-data : 
- Allowable stress, f =16250 psia 
- Efisiensi pengelasan, E = 0,8 
- Corrosion allowance, C = 0,125 
(appendix D Brownell, 1959) 
Dalam perancangan mixer ini diambil waktu tinggal larutan dalam tangki 
pencuci selama 0,5  jam = 30 menit. 
♦ Menghitung Diameter dan Tinggi Mixer 
Densitas campuran = 1200,1563 kg/m3 = 74,9233 lb/ft3 
Debit bahan masuk = massa masuk / densitas campuran 
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   = (143,9516 kg/jam) / (1200,1563 kg/m3) 
= 0,1199 m3/jam 
Waktu tinggal = 0,5 jam = 30 menit 
Volume tangki = debit * waktu tinggal 
  = 0,1199 m3/jam * 0,5 jam 
   = 0,060 m3 
Over design = 20 % 
Volume perancangan tangki = volume + Over design 
    = 1,2 * 0,060 m3 
    = 0,0720 m3 =  2,5421 ft3 
Volume head atau bottom = 0.000049 * D3 
(volume head dalam ft3 dan diameter (D) tangki dalam ft) 
Dipilih D/H =1 
Volume tangki = Volume head + Volume bottom + Volume Vessel 
2,5421 ft3 = 2 * 0.000049 * D3 + 0.25 *3.14 * D3 
D  = 1,4794 ft = 17,7535 in = 0,4509 m 
H  = 1,4794 ft = 17,7535 in = 0,4509 m 
♦ Menghitung tebal vessel, head dan bottom 
• Menghitung tebal vessel 
 C
PfE
rPt i +−
×=
6.0
 
 dengan t = tebal vessel, in 
   P = tekanan perancangan 
   rI = jari-jari dalam tangki, in 
 dari data fisis bahan konstruksi tangki, tebal vessel dapat dihitung. 
 P design  = 1 atm = 14,7 psia 
 Over desain = 20% 
 P perancangan = 1,2 atm 
    = 17,64 psia 
 t = 0,1352 in 
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 dipilih tebal vessel standar 0,1875 in  
• Menghitung tebal  head atau bottom 
C
pEf
wrpt +⋅−⋅⋅
⋅⋅=
2.02
 
dengan t = Tebal head, in 
  p = tekanan perancangan 
  r = jari-jari dalam tangki, in 
  w = stress-intensification for torispherical dished 
                                 head 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+⋅=
5.0
325.0
icr
rw  
dengan r = jari-jari crown 
  icr = inside corner radius 
harga dari r dan icr dapat diketahui dari tabel 5.7 Brownell. 
OD shell = Diameter vessel + 2 tebal tangki 
  =  17,7535 in + 2 * 0,1875in 
  =  18,1285 in  
dari table 5.7 Brown untuk nilai OD dan tebal shell tersebut diperoleh 
nilai r dan icr sebagai berikut: 
   r = 18,1285 in 
   icr = 1,133 in   
w = 1,75 
t  = 0,1431 in 
dipilih tebal standar = 0,1875 in  
♦ Menghitung Tinggi total dari mixer 
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• Menghitung tinggi dari head 
Untuk tebal head 0,25 in, standard stright flange (sf)    = 1,5 - 2,25 
 dipilih sf = 1,875 in 
 dari persamaan di fig 5.8 Brownell : 
 BC  = r – icr  =  18,1285   in – 1,133 in = 16,9954 in 
 AB = (ID/2) – icr  =  (17,7535 /2) in – 1,133  in = 7,7437 in 
 AC = ( ) ( )22 ABBC +  =  15,1288 in 
 b = r – AC  =  18,1285 in -  15,1288  in  = 2,9997 in 
 Tinggi head OA  =  tebal head + b + sf  
=  ( 0,1875 + 2,9997 + 0,1875) in 
=  5,0622 in = 0,0352 m 
 
• Menghitung tinggi total mixer 
Tinggi total mixer = tinggi vessel + 2 tinggi head  
=  0,4509 m + 2* 0,0352 m 
= 0,5212 m 
 
3. Menghitung dimensi Pengaduk 
Volume cairan  = 0,0720 m3  
Viskositas campuran = 464,5114 cp  
Jenis Pengaduk  = Turbin dengan 6 blade dan 4 baffle  
Dari halaman 507 Brown, untuk turbin dengan 6 blade diperoleh persamaan: 
Dt/Di = 3 
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Zi/Di = 0.75 – 3       diambil Zi/Di = 1,3 
W/Dt = 0.1 
L/Di = 0.25 
Dengan Dt = diameter tangki 
   Di = diameter impeler 
   Zi = jarak pengaduk dari dasar bottom 
   L = panjang blade 
   W = lebar baffle 
Maka Dt = 1,1493 m 
   Di = Dt/3  =  0,1503 m  
   Zi = 1,3*Di =  0,1954 m 
   L = 0,25*Di =  0,0376 m   
  W = 0,1*Dt = 0,0451 m   
 
4. Menghitung Kecepatan Pengadukan 
dari pers. 8.8 Rase : 
2
600
14.3
2
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ ⋅⋅= NDi
Di
WELH  
dengan WELH = water equivalent Liquid Height 
    = Tinggi larutan dalam tangki * specific gravity larutan 
   N = kecepatan putar pengaduk, rpm 
Menghitung tinggi cairan dalam vessel (ZL): 
Volume cairan = 0,0720 m3 
    = 2,1184 ft3 
Volume bottom = 0,000049*Dt3  
Volume cairan = 0,25*π*Dt2*ZL + 0,000049*Dt3 
   ZL = 1,2329 ft 
    = 0,3758 m     
Specific gravity larutan = 1,1733 
Maka 
WELH   = Tinggi cairan dalam vessel * specific gravity  
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     = 0,0720 m * 1,1733 
     = 1,4465 m 
Jumlah turbin  = WELH/Dt  
     = 1,4465 m / 0,4509 m  
     =  3,2 buah  = 4 buah 
0,5600.( / 2. )
.
WELH DiN
Diπ=  
= 469,2508 rpm  
= 7,8208 rps 
 
5. Menghitung Daya Motor Pengaduk 
53 ...
µ
ρ DiNPoP =  
Dengan Po = koefisien pengadukan, fungsi bilangan Reynold 
ρ = densitas larutan, kg/m3 
N = kecepatan pengadukan, rps 
Di = diameter pengaduk, m 
P = daya pengadukan, J/s 
NRe larutan = 
viskositas
DiN 2⋅⋅ρ   
    = 456,2508 
Dengan harga Re tersebut didapat harga Np = 5 (fig. 477 Brown) 
Sehingga daya pengaduk,  
 = 220,2686 J/s 
 = 0,2954 HP 
Asumsi effisiensi motor 85%, Perancangan = 0,3475 Hp 
Dipilih motor dengan daya 0,5 Hp 
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Perancangan CP-01 
 
Fungsi         : Mengkondensasikan sebagian arus gas produk R-1 
Tujuan        : 1. Menentukan tipe kondensor 
2. Memilih bahan konstruksi 
3. Menentukan spesifikasi kondensor 
Data - data  : 
1. Fluida Panas (Dari Reaktor) 
T in    = 120,00°C  = 393,15 K = 247,67° F  
T out  =   45,00°C =  318,15 K = 112,67° F  
Laju Alir massa ( W )   =18.315,3085 kg/jam = 40.377,9290 lb/jam 
2.  Fluida Dingin  ( Air Pendingin ) 
T in     =  30,00°C  =303,15 K =   86,00° F 
T out   =  40,00°C  =313,15 K = 104,00° F 
Cp air  =   4,2 kJ/kg.K 
Panas yang harus diserap di kondensor (beban kondenser) 
Qc = 11.266.715,0134 kJ/jam = 10.678.743,4017 BTU/jam 
Kebutuhan air pendingin, m  = Q/cp (t2 – t1) 
m = 268.255,1194 kg/jam =591.395,2362 lb/jam 
 
1. Menentukan Tipe Kondensor 
Tipe kondensor yang dipilih adalah shell and tube 
Pertimbangannya          :   a. tranfer panas berjalan dengan lebih baik 
b. paling umum digunakan untuk area transfer panas 
untuk A > 200ft2 
2. Memilih bahan konstruksi 
Bahan untuk tube           :  Carbon Steel 
Bahan untuk Shell          :   Carbon steel 
Alasan                             : -  Tahan korosi 
-  Paling umum digunakan dan murah 
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3. Memilih Spesifikasi dan Pola Tube 
Dari tabel 10 Kern dipilih pipa dengan spesifikasi : 
     OD t     = 1 in 
     BWG    = 16  
     ID t       = 0,87 in 
     a't         = 0,594 in2 a't= flow area per tube 
     a"t        = 0,2618 ft2/ft a"t = Surface per lin ft 
      L          = 16 ft 
     Nt         = 152  
 
Pola Tube 
Dipilih susunan Triangular pitch dengan pertimbangan : 
1. Lebih banyak tube terpasang pada shell, sesuai untuk laju alir massa yang 
besar. 
2. Pressure drop rendah 
Untuk OD = 1 inch, susunan triangular pitch  dari tabel 9, Kern  didapatkan  : 
    Pt          = 1 1/4 in 
    IDs        = 19 1/4 in 
    Baffle spacing  = 19,25 in 
    Nt          = 152  
    pass(n)  = 2  
    C'          =       1/4 in 
 
4.  Menghitung koefisien perpindahan panas 
a.  ∆t weighted (overall)  
Q desuperheating     =                7.231,8730 kJ/jam    = 6.854,4661 Btu/jam 
∆t desuperheat         = Q desuperheating / w               = 0,0116 F 
Qload I                     =       4.974.801,4667 kJ/jam      = 4.715.183,4651 Btu/jam 
∆t condensation       = Q load / w                                =  7,9730 F 
Qload II                   =       3.045.803,5805 kJ/jam      =  2.886.853,4306 Btu/jam 
∆t condensation      = Q load / w                                 = 4,8814F 
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Q subcooling          =       3.238.878,0932 kJ/jam       = 3.069.852,0399 Btu/jam 
∆t subcooling         = Q load / w                                 =5,1909F 
 
Desuperheating 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
247,6700 Higher T 104,0000 143,6700 
247,1456 Lower T 103,9884 143,1572 
0,5244 Differences 0,0116 0,5128 
LMTD  = 143,5746 F 
Qds / LMTD    = 47,7415  
    
Condensation Interval I 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
247,1456 Higher T 103,9884 143,1572 
245,4760 Lower T 96,0154 149,4606 
1,6696 Differences 7,9730 -6,3034 
LMTD    = 146,4506 F 
Qc1 / LMTD    = 32.196,4001  
    
Condensation Interval II 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
245,4760 Higher T 96,0154 149,4606 
243,8064 Lower T 91,1340 152,6724 
1,6696 Differences 4,8814 -3,2118 
LMTD    = 151,2306 F 
Qc2 / LMTD    = 19.089,0866  
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Subcooling  
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
243,8064 Higher T 91,1340 152,6724 
112,6700 Lower T 85,9431 26,7269 
131,1364 Differences 5,1909 125,9455 
LMTD    = 72,3547 F 
Qsc / LMTD    = 42.427,8301
 
  Overall Weighted  ∆t = Qc / Σ(Q / LMTD) = 113,8932 F 
 
b.  Sisi tube (air sumur) 
At = (Nt * A' t ) / (144 n ) = 0,3135 ft2 
Gt = w / At = 1.886.428,1855 lb/ft2.jam 
tavg = 35,18 °C = 308,33 K =95°F 
Propertis fisik air = 
ρ air  = AB^(-(1-T/Tc)^n); g/mL, T dlm K 
A B n Tc (1-T/Tc)^n 
0,34710 0,27400 0,28571 647,13 0,8312 
ρ = 1.018,1012 kg/m3 = 63,5578 lb/ft3 
log10 (µ) = A + B/T + CT + DT^2; cp, T dlm K 
A B C D µ, cp µ, lb/ft.jam  
-10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 7,31E-01 1,7672  
V = Gt / (3600*ρ) =  8,2446 fps 
hi = 1625 Btu/jam.ft2.F         (Fig. 25 Kern) 
hio = hi * IDt / ODt =1413,75 Btu/jam.ft2.F 
IDt  =0,87 in =0,0725 ft 
Ret = IDt * Gt / µa =77.389,6889 
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c.  Sisi Shell (gas) 
1). Desuperheating 
T1  = 393,15 K = 247,6700 F  
T2  = 392,86 K = 247,1456 F 
IDs                     = 19 1/4 in 
Pt                        = 1 1/4 in 
B                         = 19,25 in 
ODt                     = 1 in 
c' = Pt - ODt       =  1/4 in 
(B = jarak antar baffle, diambil B = 0,5* IDs) 
As = ( IDS * c' * B ) / ( 144 * Pt  ) =0,5147 ft2 
W = 18.315,3085 kg/jam =40.377,9290 lb/jam 
Gs = W / As =   78.453,9960 lb/ft2.jam  
Untuk OD tube = 3/4 in, triangular pitch dengan pitch = 1 in 
De =0,73 in =0,0608 ft       ( Fig. 28 Kern ) 
Tavg = 119,85°C = 393,00 K =  247,41°F 
 
µgas = A + BT + CT2  (micropoise, T = K) 
Komponen A B C 
i - C4H8O -14,239 3,1427E-01 -5,5302E-05 
C4H8O 7,694 2,0543E-01 1,0683E-05 
 
Komponen kg wi µ (cP) wi/µ 
H2 807,7621 0,0441 0,0115 3,8351 
CO 11.222,9253 0,6128 0,025 24,5105 
CH4 22,0454 0,0012 0,0155 0,0777 
C3H6 93,1538 0,0051 0,0133 0,3824 
C3H8 270,3717 0,0148 0,0125 1,1810 
i - C4H8O 263,1010 0,0144 0,0101 1,4261 
C4H8O 2.415,6953 0,1319 0,0090 14,6422 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran E Heat Exchanger 
 
 
H2O 3.220,2538 0,1758 0,0162 10,8533 
Total 18.315,3085 1,0000   56,9081 
µgas = 1 / (Σ xi /µ ) =0,0176 cP =0,0425 lb/ft.jam 
 
Thermal conductivity, kgas = A + BT + CT2 (k = W/m.K, T = K) 
Komponen A B C 
H2 0,03951 4,5918E-04 -6,4933E-08 
CO 0,00158 8,2511E-05 -1,9081E-08 
CH4 -0,00935 1,4028E-04 3,3180E-08 
C3H6 -0,01116 7,5155E-05 6,5558E-08 
C3H8 -0,00869 6,6409E-05 7,8760E-08 
i - C4H8O 0,002 -2,0700E-06 1,2185E-07 
C4H8O -0,00088 5,9120E-06 1,0642E-07 
H2O 0,00053 4,7093E-05 4,9551E-08 
 
Komponen kg wi ki ki*wi 
H2 807,7621 0,0441 0,2099 0,0093 
CO 11.222,9253 0,6128 0,0311 0,0190 
CH4 22,0454 0,0012 0,0509 0,0001 
C3H6 93,1538 0,0051 0,0285 0,0001 
C3H8 270,3717 0,0148 0,0296 0,0004 
i - C4H8O 263,1010 0,0144 0,0200 0,0003 
C4H8O 2.415,6953 0,1319 0,0179 0,0024 
H2O 3.220,2538 0,1758 0,0267 0,0047 
Total 18.315,3085 1,0000  0,0363 
kgas = 0,0363 W/m.K = 0,0210 Btu/hr.ft.F 
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Heat capacity, Cp = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 (Cp - kJ/kmol.K, T - K) 
Komponen A B C D E 
H2 25,399 2,0178E-02 -3,8549E-05 3,188E-08 -8,759E-12
CO 29,556 -6,5807E-03 2,0130E-05 1,223E-08 2,2617E-12
CH4 34,942 -3,9957E-02 1,9184E-04 -1,530E-07 3,932E-11
C3H6 31,298 7,2449E-02 1,9481E-04 -2,158E-07 6,2974E-11
C3H8 28,277 1,1600E-01 1,9597E-04 -2,327E-07 6,8669E-11
i - C4H8O -1,360 4,0519E-01 -2,5176E-04 6,051E-08 6,4389E-12
C4H8O 64,374 6,4776E-02 3,5143E-03 -3,537E-07 1,0082E-10
H2O 31,298 7,2449E-02 1,9481E-04 -2,158E-07 6,2974E-11
 
Komponen wi Cpi Cpi*wi 
H2 0,0441 29,1012 1,2835
CO 0,6128 30,8750 18,9190
CH4 0,0012 40,5179 0,0488
C3H6 0,0051 78,2615 0,3980
C3H8 0,0148 91,6461 1,3529
i - C4H8O 0,0144 122,8228 1,7644
C4H8O 0,1319 613,5581 80,9252
H2O 0,1758 78,2615 13,7602
Total 1,0000  118,4519
Cpgas =118,4519 kJ/kmol.K =28,2918 Btu/lbmol.F 
Res = De*Gs µg = 112.273 
jH =221  (fig. 28 Kern) 
ho = jH*(k/De)*((cp*µg/k)^ (1/3)) =293,6741 Btu/ jam.ft2.F 
Uc desuperheat  = hio * ho / (hoi + ho) =243,1627 Btu/jam.ft2.F 
A desuperheat  = (Q/Uc/LMTD)desuperheat =0,1963 ft2 
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         2). Condensation 
Titik 1 
T1 = 392,86 K = 247,1456°F 
Viscosity, µgas = A + BT + CT2  (micropoise, T = K) 
Komponen Kgmol  Kg wi µ (cP) wi/µ 
H2 400,6757 807,7621 0,0441 0,0110 4,0094
CO 400,6757 11.222,9253 0,6128 0,0220 27,8528
CH4 1,3741 22,0454 0,0012 0,0135 0,0892
C3H6 2,2137 93,1538 0,0051 0,0110 0,4624
C3H8 6,1314 270,3717 0,0148 0,0110 1,3420
i - C4H8O 3,6488 263,1010 0,0144 0,0101 1,4267
C4H8O 33,5015 2.415,6953 0,1319 0,0090 14,6472
H2O 178,7441 3.220,2538 0,1758 0,0100 17,5823
Total 1026,9650 18.315,3085 1,0000   67,4119
µgas  = 1/(Σ wi /µ) = 0,0148 cP 
 
Thermal conductivity, k gas = A + BT + CT2 (k - W/m.K, T - K) 
Komponen Kgmol  Kg  wi k k . wi 
H2 400,6757 807,7621 0,0441 0,20988 0,00926
CO 400,6757 11.222,9253 0,6128 0,03105 0,01903
CH4 1,3741 22,0454 0,0012 0,05088 0,00006
C3H6 2,2137 93,1538 0,0051 0,02848 0,00014
C3H8 6,1314 270,3717 0,0148 0,02956 0,00044
i - C4H8O 3,6488 263,1010 0,0144 0,01999 0,00029
C4H8O 33,5015 2.415,6953 0,1319 0,01787 0,00236
H2O 178,7441 3.220,2538 0,1758 0,02668 0,00469
Total 1026,9650 18.315,3085 1,0000   0,03626
k gas = 0,0363 W/m.K = 0,0210 Btu/hr.ft.F 
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Heat capacity, Cpgas = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 (Cp = kJ/kmol.K, T = K) 
Komponen yi Cp Cp.yi 
H2 0,3902 29,1009 11,3539
CO 0,3902 30,8728 12,0452
CH4 0,0013 40,5107 0,0542
C3H6 0,0022 78,2410 0,1687
C3H8 0,0060 91,6200 0,5470
i - C4H8O 0,0036 122,7883 0,4363
C4H8O 0,0326 613,1666 20,0027
H2O 0,1741 78,2410 13,6179
Total 1,0000   58,2257
Cpgas = 58,2257 kJ/kmol.K = 13,9070 Btu/lbmol.F 
As = ( IDs * c' * B ) / ( 144 * Pt  ) =0,5147 ft2 
W' = 18.315,3085 kg/jam = 40377,9290 lb/jam 
Gs = W'/As = 78.453,9960 lb/ft2.jam 
De = 0,73 in = 0,0608 ft (Fig. 28 Kern) 
Res = De*Gs/µg=132.996 
jH = 230  (Fig. 28 Kern) 
ho =  jH * (k / De) * ((cp * µg / k) ^ (1/3)) = 227,9115 Btu/jam.ft2.F 
Berat Molekul Campuran Gas 
Komponen yi BMi yi.BMi 
H2 0,3902 2,0160 0,7866 
CO 0,3902 28,0100 10,9282 
CH4 0,0013 16,0430 0,0215 
C3H6 0,0022 42,0810 0,0907 
C3H8 0,0060 44,0960 0,2633 
i - C4H8O 0,0036 72,1070 0,2562 
C4H8O 0,0326 72,1070 2,3523 
H2O 0,1741 18,0160 3,1357 
Total 1,0000   17,8344 
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Densitas rata-rata 
ρ gas=  Pt * BM / R / T =0,3455 lb/ft3 
R = konstanta gas ideal =10,731 ft3.lb/in2.lbmol.R 
Pt                        =10 atm                  =147 psi 
Komponen v 
C 14,8000
H 3,7
O 11
 
Komponen v,ft3/kmol v 1/3 BM 1 / BM 
H2 7,4 1,9487 2,0160 0,4960 
CO 25,8 2,9549 28,0100 0,0357 
CH4 29,6 3,0934 16,0430 0,0623 
C3H6 66,6 4,0534 42,0810 0,0238 
C3H8 74 4,1983 44,0960 0,0227 
i - C4H8O 88,8 4,4614 72,1070 0,0139 
C4H8O 88,8 4,4614 72,1070 0,0139 
H2O 18,4 2,6400 18,0160 0,0555 
 
kd = 0,0166 * T1,5 * (1/Ma + 1/Mb)0,5 / Pt / (va(1/3) + vb(1/3))2 
Nilai difusivitas gas kondensabel melalui gas nonkondensabel 
Ptotal                 =10 atm 
T                        =392,86 K 
Komponen kd, ft2/jam 
i - C4H8O 0,4070
C4H8O 0,4070
H2O 0,8741
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kd gas nonkondensabel terhadap gas kondensabel : 
Komponen kmol yi' kd yi' / kd 
i - C4H8O 3,6488 0,0169 0,4070 0,0415
C4H8O 33,5015 0,1552 0,4070 0,3813
H2O 178,7441 0,8279 0,8741 0,9472
Total 215,8944 1   1,3699
kd                      =1 / Σ (yi' / kd)     =0,7300 ft2/jam 
(cp*µ/k)^(2/3)   = 8,2788     
(µ/ρ/kd)^(2/3)   = 0,2726     
KG = koefisien difusivitas = ho * (cp*µ/k )2/3 / cp / Pgf / BM / (µ/ρ/kd) 2/3 
KG  = 27,9115/ Pgf 
 
Trial Tc dan Pc 
Tc = 242,23 F = 390,13 K 
Komponen A B C D E 
i - C4H8O 89,6241 -4,2317E+03 -3,1724E+01 1,78E-02 2,81E-12
C4H8O 66,8411 -3,6784E+03 -2,2609E+01 1,17E-02 2,96E-13
H2O 29,8605 -3,1522E+03 -7,3037E+00 2,42E-09 1,81E-06
 
Komponen P° yi yi*P° Bmi BMc 
i - C4H8O 4,3328 0,017 0,0732 72,1070 1,22
C4H8O 3,2383 0,155 0,5025 72,1070 11,19
H2O 1,7771 0,828 1,4713 18,0160 14,92
  1,000 2,0470  27,32
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Pc                      =2,0470 atm 
λ = panas laten penguapan gas kondensabel pada Tc 
Komponen A Tc n Hvap,kJ/kmol yi kJ/kmol 
i - C4H8O 44,990 507,000 0,347 27.037,9352 0,0169 456,95894
C4H8O 47,940 525,000 0,378 28.680,5861 0,1552 4450,5263
H2O 52,053 647,13 0,321 38.699,6464 0,8279 32040,357
λ  = 36947,8424 kJ/kmol  = 1352,2232 kJ/kg = 581,3588 Btu/lb 
Tg                      = 247,1456 F 
Pv                      = 2,1023 atm 
tw                       = 103,9884 F 
Pg = Pt - Pv       =  7,8977 atm 
Pg' = Pt - Pc      =  7,9530 atm 
∆t = Tg - tw       = 143,1572 F 
Pgf  = (Pg' - Pg) / 2,3 / log (Pg'/Pg) =7,9342 atm 
KG = KG / Pgf * Pgf                        =       221,4568 
 
BM cairan 
Komponen BM yi Bmi*yi 
i - C4H8O 72,1070 0,017 1,2186
C4H8O 72,1070 0,155 11,1892
H2O 18,0160 0,828 14,9159
Total 1,000 27,324
 
Trial benar jika : 
ho * (Tg - Tc) + KG * BM kondensat * λ * (Pv - Pc)  =  hio * (Tc - tw) 
195.440,0941 = 195.440,0941   Selisih = -4,E-06 
U . ∆t    = 195.440,0941 
U          =1.365,2136 
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Analog untuk titik-titik yang lain didapatkan hasil sebagai berikut : 
Titik Tg Tc U ∆T (U ∆T)avg Q A = Q/(U∆T)avg
1,000 247,1456 242,23 195.440,0941      
2,000 245,4760 188,82 131.195,5480 163317,8211 4.715.183,4651 28,8712
3,000 243,8064 105,56 20.389,1123 75792,33015 2.886.853,4306 38,089
          7.602.036,8957 66,9602
 
Titik ∆t (∆t)avg Q/(∆t)avg 
1,000 143,1572     
2,000 149,4606 146,3089 32227,6
3,000 152,6724 151,0665 19109,82
     51337,42
 
∆T weighted kondensasi = 148,0798305 
Uclean =  766,6855841 
 
3). Subcooling 
T1 = 391,00 K     = 243,8064 F 
T2 = 318,15 K     = 112,6700 F
Tavg   = 354,58 K     = 178,2382 F
Ids                     = 19 1/4 in 
Pt                        = 1 1/4 in 
B                         = 19 1/4 in 
ODt                     = 1  in 
c' = Pt - ODt       =  1/4 in 
 (B = jarak antar baffle, diambil B = 0,5 * IDs) 
As = ( IDS * c' * B ) / ( 144 * Pt  ) = 0,5147 ft2 
W = 18.315,3085 kg/jam = 40.377,9290 lb/jam 
Gs = W / As = 78.453,9960 lb/ft2.jam 
Untuk OD tube = 3/4 in, triangular pitch dengan pitch = 1 in 
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De = 0,73 in = 0,0608 ft   ( Fig. 28 Kern ) 
Tavg  = 81,43°C = 354,58 K = 178,24 °F 
log10 (µ) = A + B/T + CT + DT2; cp, T dlm K 
Komponen A B C E 
i - C4H8O -4,9534 7,1084E+02 1,1385E-02 -1,3812E-05
C4H8O -4,6882 6,8181E+02 1,0648E-02 -1,2871E-05
H2O -10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05
 
Komponen kg wi µ (cP) wi/µ 
H2 807,7621 0,0441 0,01 4,4103 
CO 11.222,9253 0,6128 0,02 30,6381 
CH4 22,0454 0,0012 0,0125 0,0963 
C3H6 93,1538 0,0051 0,012 0,4238 
C3H8 270,3717 0,0148 0,01 1,4762 
i - C4H8O 263,1010 0,0144 0,2248 0,0639 
C4H8O 2.415,6953 0,1319 0,2466 0,5348 
H2O 3.220,2538 0,1758 0,3453 0,5093 
Total 18.315,3085 1,0000   38,1528 
µ = 1 / (Σ wi /µ )  =0,0262 cP = 0,0634 lb/ft.jam 
 
Thermal conductivity, kgas = A + BT + CT^2 (k = W/m.K, T = K) 
Komponen A B C 
H2 0,03951 4,5918E-04 -6,4933E-08 
CO 0,00158 8,2511E-05 -1,9081E-08 
CH4 -0,00935 1,4028E-04 3,3180E-08 
C3H6 -0,01116 7,5155E-05 6,5558E-08 
C3H8 -0,00869 6,6409E-05 7,8760E-08 
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Thermal conductivity liquid, log kliq = A + B*(1-T/C)2/7; W/(m.K), T dlm K 
i - C4H8O 0,002 -2,0700E-06 1,2185E-07 
C4H8O -0,00088 5,9120E-06 1,0642E-07 
H2O -0,2758 0,0046 -5,5391E-06 
 
Komponen kg wi ki ki*wi 
H2 807,7621 0,0441 0,2099 0,0093 
CO 11.222,9253 0,6128 0,0311 0,0190 
CH4 22,0454 0,0012 0,0509 0,0001 
C3H6 93,1538 0,0051 0,0285 0,0001 
C3H8 270,3717 0,0148 0,0296 0,0004 
i - C4H8O 263,1010 0,0144 0,0200 0,0003 
C4H8O 2.415,6953 0,1319 0,0179 0,0024 
H2O 3.220,2538 0,1758 1,5268 0,2685 
Total 18.315,3085 1,0000  0,3000 
kgas = 0,3000 W/m.K 
 
Heat capacity, Cp = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 (Cp - kJ/kmol.K, T - K) 
Komponen A B C D E 
H2 25,399 2,0178E-02 -3,8549E-05 3,188E-08 -8,759E-12
CO 29,556 -6,5807E-03 2,0130E-05 1,223E-08 2,2617E-12
CH4 34,942 -3,9957E-02 1,9184E-04 -1,530E-07 3,932E-11
C3H6 31,298 7,2449E-02 1,9481E-04 -2,158E-07 6,2974E-11
C3H8 28,277 1,1600E-01 1,9597E-04 -2,327E-07 6,8669E-11
 
Heat capacity, Cp = A + BT + CT^2 + DT^3 (Cp - kJ/kmol.K, T - K) 
Komponen A B C D 
i - C4H8 31,228 1,1020E+00 -3,5601E-03 4,6662E-06 
C4H8 64,363 7,2566E-01 -2,3548E-03 3,3065E-06 
H2O 92,053 -3,9953E-02 -2,1103E-04 5,3469E-07 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran E Heat Exchanger 
 
 
 
Komponen wi Cpi Cpi*wi 
H2 0,0441 29,1012 1,2835
CO 0,6128 30,8750 18,9190
CH4 0,0012 40,5179 0,0488
C3H6 0,0051 78,2615 0,3980
C3H8 0,0148 91,6461 1,3529
i - C4H8O 0,0144 182,3939 2,6201
C4H8O 0,1319 173,0093 22,8190
H2O 0,1758 75,1909 13,2203
Total 1,0000  60,6616
Cpgas  = 60,6616 kJ/kmol.K = 14,4888 Btu/lbmol.F 
Res = De*Gs/µ = 75.271 
jH = 150         (fig. 28 Kern) 
ho = jH*(k/De)*((cp*µg/k)1/3) =745,2359 Btu/jam.ft2.F 
Uc subcooling  = hio * ho / (hoi + ho) =487,9964 Btu/jam.ft2.F 
A subcooling = (Q/Uc/LMTD)subcooling =86,9429 ft2 
 
Uc overall  = {(Uc.A)desup + (Uc.A)cond + (Uc.A)subc } / (Adesup + Acond + A subc)  
= 608,7821 Btu/jam.ft2.F 
Besarnya area tube yang digunakan untuk kondensasi :  
Lc = Ac / (Ad + Ac + As) * 100 %   =43,45 % 
Besarnya area tube yang digunakan untuk subcooling : 
Lsc = Asc / (Ad + Ac + Asc) * 100 %   =56,42 % 
Besarnya area tube yang digunakan untuk desuperheating :  
Ld = 100 – Lc – Lsc = 0,13 % 
Total surface (A) = Nt. L.Ao =636,6976 ft2 
Ud = Qc / (A.∆t weighted overall)  =147,2615 Btu/jam.ft2.F 
Rd = (Uc – Ud) / (Uc.Ud) = 0,0051 
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PRESSURE DROP 
 
Sisi tube (air sumur) 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Ret = 77.390 
Dari fig . 26 Kern, diperoleh : f  = 0,00018 
2. Menghitung ∆Pt 
∆Pt  = ( f .Gt2 .L.n) /( 5,22 .1010 .IDt.s. Φt ) 
IDt  = 19,25 in =1,6042 ft 
Φt =1 
s = 1 
L =16 ft 
n = 2 
∆Pt = 0,2448 psi 
3. Menghitung ∆Pr 
Gt  = 1.886.428,1855 lb/ft2.jam 
Dari fig. 27 Kern diperoleh,  V2 / 2g = 0,0170 
∆Pr = 4.n / s. (V2/2g) = 0,1360 psi 
4. Menghitung ∆PT 
∆PT = ∆Pt + ∆Pr = 0,3808 psi = 0,0259 atm 
 
Sisi shell (gas) 
Desuperheating 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga  Res = 112.273 
Dari fig. 29 Kern diperoleh : f = 0,0013 
2. Menghitung jumlah crosses     
 Ld = 0,0204 ft 
N + 1 = 12 Ld / B = 0,0127 
3. Menghitung ∆Ps 
BM = 17,8344 
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T =247,41 °F = 707,41 R 
ρ = Pt.BM/R/T = 0,3453 lb/ft3 
ρ udara  = Pt . BM/R/T = 0,5616 lb/ft3 
s = ρ / ρ udara = 0,6150  
Ds = 19 ¼ in = 1,6042 ft 
Φs =1 
∆Ps  = (f.Gs2 .Ds.(N + 1)) / (5,22.1010.De.s. Φ)  
= 0,0038 psi = 0,0003 atm 
 
Condensation 
Pada kondisi arus masuk 
1. Menghitung harga f  
Untuk harga  Res = 132.996,3148 
Dari fig. 29 Kern diperoleh : f = 0,0013 
2. Menghitung jumlah crosses  
Lc = 6,9524 ft 
N + 1 = 12 Lc / B = 4,3340 
3. Menghitung ∆Ps 
    BM =  17,8344    
    T     = 247,15 F       = 707,1455 R 
ρ = Pt.BM / R / T = 0,3455 lb/ft3 
ρ udara  = Pt. BM / R / T = 0,5618 lb/ft3 
s = ρ / ρ udara = 0,6150 
Ds = 19 ¼ in = 1,6042 ft 
Φs = 1 
∆Ps  = (f.Gs2.Ds (N + 1)) / (5,22 .1010. De.s. Φ)  
= 0,0004 psi = 2,6059E-05 atm 
 
Pada kondisi arus keluar 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga  Res = 66.596,3456 
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Dari fig. 29 Kern diperoleh  : f  = 0,0011 
2. Menghitung jumlah crosses     
Lc = 6,9524 ft 
N + 1= 12 Lc / B = 4,3340 
3. Menghitung ∆Ps 
T = 243,81 F = 703,81 R = 391,00 K 
ρ terkondensasi  = 437,3354 kg/m3 = 27,3019 lb/ft3 
Komponen kg A B n Tc 
i - C4H8O 263,1010 0,27294 0,25695 0,28571 507,00 
C4H8O 2.415,6953 0,26623 0,24820 0,28570 525,00 
H2O 3.220,2538 0,34710 0,27400 0,28571 647,13 
 
Komponen (1-T/Tc)^n kg/m3 m3 
i - C4H8O 0,6561 665,6999 0,3952
C4H8O 0,6770 683,8331 3,5326
H2O 0,7673 937,3339 3,4355
 
Massa terkondensasi = 5.899,0501 kg/jam = 13.005,0459 lb/jam   
ρ noncondensable gas = Pt . BM/R/T = 0,2980 lb/ft3 
BM gas = 15,3085 
massa noncondensable gas = 12.416,2583 kg/jam = 27.372,88309 lb/jam 
ρ udara = Pt .BM / R / T = 0,5644 
s camp  =  (w/ρ udara) / (massa gas/ρ gas + massa air/ρ air) = 0,1317 
∆Ps  = (f .Gs2.Ds.(N + 1)) / (5,22 .1010 .De.s.Φ) = 0,0007 psi  = 4,8821E-05 atm 
 
∆Ps  = (∆Ps in + ∆Ps out) = 0,0011 psi 
 
Subcooling 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga  Res =75.271,1793 
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Dari fig. 29 kern diperoleh  : f     =0,0011 
2. Menghitung jumlah crosses  
Lc  = 9,0272 ft 
N + 1= 12 Lc / B = 5,6273 
3. Menghitung ∆Ps 
T = 178,24 °F = 638,24 R = 354,58 K 
ρ terkondensasi = 845,5128 kg/m3 = 52,7835 lb/ft3 
Komponen kg A B n Tc 
i - C4H8O 263,1010 0,27294 0,25695 0,28571 507,00
C4H8O 2.415,6953 0,26623 0,24820 0,28570 525,00
H2O 3.220,2538 0,34710 0,27400 0,28571 647,13
Total 5.899,0501     
 
Komponen (1-T/Tc)^n kg/m3 m3 
i - C4H8O 0,70937 715,6519 0,3676
C4H8O 0,7251 731,2849 3,3034
H2O 0,79706 974,0946 3,3059
Total   6,9769
 
Massa terkondensasi = 5.899,0501 kg/jam = 13.005,0459 lb/jam 
ρ non condensable gas = Pt.BM / R / T = 0,3286 lb/ft3 
BMgas = 0,4070 
massa noncondensable gas =12.416,2583 kg/jam = 27.372,8831 lb/jam 
ρ udara = Pt.BM/R/T = 0,6224 
scamp = (w/ρudara) / (mgas /ρgas + mair / ρair) = 0,0029 
∆Ps = (f.Gs2.Ds.(N + 1)) / (5,22.1010.De.s.Φ ) = 0,0804 psi  = 0,0055 atm 
 
∆PT     =  ∆Ps desup + ∆Ps condens + ∆Ps subcooling = 0,0854 psi 
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KESIMPULAN 
Shell side Tube side 
Fluida Panas  Fluida dingin  
            
293,6741 h outside (BTU / hr . Ft2 . F) 1413,750
          
            
       Uc   = 608,7821 BTU / hr . Ft2 . F   
        
       Ud perhitungan   = 147,2615 BTU / hr . Ft2 . F 
       Ud diijinkan        =  75 - 150 BTU / hr . Ft2 . F 
        
       Rd perancangan  = 0,0051 hr. ft2 . F / BTU 
       Rd dibutuhkan     = 0,003 hr. ft2 . F / BTU 
            
0,0853 Psi ∆P perhitungan 0,3808 Psi 
2 Psi ∆P diijinkan 10 Psi 
 ID      = 19 1/4 in   Nt      = 152   
       Length = 16 ft 
 Baffle = 19,25 in   OD      = 1 in 
       BWG    =   16   
 pass  = 1     pass    = 2   
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Perancangan CP-02 
 
Fungsi         : Mengkondensasikan sebagian arus gas produk R-4 
Tujuan        : 1. Menentukan tipe kondensor 
2. Memilih bahan konstruksi 
3. Menentukan spesifikasi kondensor 
Data - data  : 
1. Fluida Panas (Dari Reaktor) 
T in    = 175,81°C  = 448,96 K = 348,13° F  
T out  = 173,69°C =  446,84 K = 344,31° F  
Laju Alir massa ( W )   = 13.629,8557 kg/jam = 30.048,3798 lb/jam 
2.  Fluida Dingin  ( Air Pendingin ) 
T in     =  30,00°C  = 303,15 K =   86,00° F 
T out   =  50,00°C  = 323,15 K = 122,00° F 
Cp air  =   4,2 kJ/kg.K 
Panas yang harus diserap di kondensor (beban kondenser) 
Qc = 4.656.520,7329 kJ/jam = 4.413.512,7224 Btu/jam 
Kebutuhan air pendingin, m  = Q/cp (t2 – t1) 
m = 55.434,7706 kg/jam = 122.211,4953 lb/jam 
 
1. Menentukan Tipe Kondensor 
Tipe kondensor yang dipilih adalah shell and tube 
Pertimbangannya          :   a. tranfer panas berjalan dengan lebih baik 
b. paling umum digunakan untuk area transfer panas 
untuk A > 200ft2 
2. Memilih bahan konstruksi 
Bahan untuk tube           :  Carbon Steel 
Bahan untuk Shell          :   Carbon steel 
Alasan                             : -  Tahan korosi 
-  Paling umum digunakan dan murah 
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3. Memilih Spesifikasi dan Pola Tube 
Dari tabel 10 Kern dipilih pipa dengan spesifikasi : 
     OD t     = 1 in   
     BWG    = 16    
     ID t       = 0,87 in   
     a't         = 0,594 in2 a't= flow area per tube  
     a"t        = 0,2618 ft2/ft a"t = Surface per lin ft  
      L          = 12 ft   
     Nt         = 66    
 
Pola Tube 
Dipilih susunan Triangular pitch dengan pertimbangan : 
1. Lebih banyak tube terpasang pada shell, sesuai untuk laju alir massa yang 
besar. 
2. Pressure drop rendah 
Untuk OD = 1 inch, susunan triangular pitch  dari tabel 9, Kern  didapatkan  : 
    Pt          = 1 1/4 in 
    IDs        = 13 1/4 in 
    Baffle spacing  = 13 1/4 in 
    Nt          = 66  
    pass(n)  = 2  
    C'          =       1/4 in 
 
4.  Menghitung koefisien perpindahan panas 
a.  ∆t weighted (overall)  
Q desuperheating     =                54.842,1022 kJ/jam    = 51.980,0791 Btu/jam 
∆t desuperheat         = Q desuperheating / w               = 0,4253 F 
Qload I                     =            4.490.853,1688 kJ/jam    = 4.256.490,7861 
Btu/jam 
∆t condensation       = Q load / w                                 =  34,8289 F 
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Qload II                   =               110.825,4619 kJ/jam    =  105.041,8572 
Btu/jam 
∆t condensation      = Q load / w                                   = 0,8595 F 
 
Desuperheat 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
348,1280 Higher T 122,0000 226,1280 
344,9726 Lower T 121,5747 223,3979 
3,1554 Differences 0,4253 2,7301 
LMTD  = 225,0128 F 
Qdesup / LMTD    = 231,0094  
    
Condensation Interval I 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
344,9726 Higher T 121,5747 223,3979 
344,6428 Lower T 86,7458 257,8970 
0,3298 Differences 34,8289 -34,4991 
LMTD    = 240,5047 F 
Qc1 / LMTD    = 17.698,1576  
    
Condensation Interval II 
Hot fluid  Cold fluid Diff. 
344,6428 Higher T 86,7458 257,8970 
344,3130 Lower T 85,8863 258,4267 
0 3298 Diff 0 8595 0 5297LMTD    = 258,4519 F 
Qload / LMTD    = 406,4270  
 
  Overall Weighted  ∆t = Qc / Σ(Q / LMTD) = 240,7074 F 
 
b.  Sisi tube (air sumur) 
At = (Nt * A' t ) / (144 n ) = 0,1361 ft2 
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Gt = w / At = 897.788,7627 lb/ft2.jam 
tavg = 40,18 °C = 313,33 K = 104°F 
Propertis fisik air = 
ρ air  = AB^(-(1-T/Tc)^n); g/mL, T dlm K 
A B n Tc (1-T/Tc)^n 
0,34710 0,27400 0,28571 647,13 0,8277 
ρ = 1.013,4677 kg/m3 = 63,2686 lb/ft3 
log10 (µ) = A + B/T + CT + DT^2; cp, T dlm K 
A B C D µ, cp µ, lb/ft.jam  
-10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 6,61E-01 1,5992  
V = Gt / (3600*ρ) =  3,9417 fps 
hi = 1150 Btu/jam.ft2.F         (Fig. 25 
Kern) 
hio = hi * IDt / ODt =1000,5 Btu/jam.ft2.F 
IDt  =0,87 in =0,0725 ft 
Ret = IDt * Gt / µa =40.700,2597  
 
c.  Sisi Shell (gas) 
1). Desuperheating 
T1        = 448,96 K     = 348,1280 F  
T2        = 447,21 K     = 344,9726 F 
IDs                     = 13 1/4 in 
Pt                        = 1 1/4 in 
B                         = 13,25 in 
ODt                     = 1 in 
c' = Pt - ODt       =  1/4 in 
(B = jarak antar baffle, diambil B = 0,5* IDs) 
As = ( IDS * c' * B ) / ( 144 * Pt  ) = 0,2438 ft2 
W = 13.629,8557 kg/jam = 30.048,3798 lb/jam 
Gs = W / As =  123.231,5184 lb/ft2.jam  
Untuk OD tube = 3/4 in, triangular pitch dengan pitch = 1 in 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran E Heat Exchanger 
 
De = 0,73 in = 0,0608 ft       ( Fig. 28 
Kern ) 
Tavg = 174,93 °C = 448,08 K = 346,55 °F 
 
µgas = A + BT + CT2  (micropoise, T = K) 
Komponen A B C 
C8H14O -6,439 0,44802 -1,013E-04 
C8H16O -6,088 2,1785E-01 -3,4958E-05 
C8H18O -15,161 2,5809E-01 -3,8227E-05 
 
Komponen kg wi µ (cP) wi/µ 
H2 206,9314 0,0152 0,0115 1,3202 
CH4 12,0776 0,0009 0,015 0,0591 
C8H14O 410,0788 0,0301 0,0174 1,7294 
C8H16O 368,4112 0,0270 0,0085 3,1985 
C8H18O 12.632,3567 0,9268 0,0093 99,8619 
Total 13.629,8557 1,0000   106,1690 
µgas = 1 / (Σ xi /µ ) = 0,0094 cP = 0,0228 lb/ft.jam 
 
Thermal conductivity, kgas = A + BT + CT2 (k = W/m.K, T = K) 
Komponen A B C 
H2 0,03951 4,5918E-04 -6,4933E-08
CH4 -0,00935 1,4028E-04 3,3180E-08
C8H14O 0,0019 -9,82E-06 1,23E-07
C8H16O 0,00209 -9,5110E-06 1,2283E-07
C8H18O 0,00206 -8,9440E-07 1,0488E-07
 
Komponen kg wi ki ki*wi 
H2 206,9314 0,0152 0,2322 0,0035 
CH4 12,0776 0,0009 0,0602 0,0001 
C8H14O 410,0788 0,0301 0,0222 0,0007 
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C8H16O 368,4112 0,0270 0,0225 0,0006 
C8H18O 12.632,3567 0,9268 0,0227 0,0211 
 13.629,8557 1,0000   0,0259 
kgas = 0,0259 W/m.K = 0,0150 Btu/hr.ft.F 
 
Heat capacity, Cp = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 (Cp - kJ/kmol.K, T - K) 
Komponen A B C D E 
H2 25,399 2,0178E-02 -3,8549E-05 3,188E-08 -8,759E-12 
CH4 34,942 -3,9957E-02 1,9184E-04 -1,530E-07 3,932E-11 
C8H14O -51,893 1,0235E+00 -9,3080E-04 4,736E-07 -1,040E-10 
C8H16O -30,667 8,9033E-01 -6,5620E-04 2,378E-07 -4,489E-11 
C8H18O -8,577 8,3851E-01 -5,0970E-04 1,451E-07 -1,477E-11 
 
Komponen wi Cpi Cpi*wi 
H2 0,0152 29,2156 0,4436
CH4 0,0009 43,3730 0,0384
C8H14O 0,0301 258,2524 7,7700
C8H16O 0,0270 256,1039 6,9224
C8H18O 0,9268 277,2682 256,9764
 1,0000  272,1508
Cpgas = 272,1508 kJ/kmol.K = 65,0021 Btu/lbmol.F 
Res = De*Gs µg = 329.009 
jH =350  (fig. 28 Kern) 
ho = jH*(k/De)*((cp*µg/k)^ (1/3)) = 398,3636 Btu/ jam.ft2.F 
Uc desuperheat  = hio * ho / (hoi + ho) = 284,9190 Btu/jam.ft2.F 
A desuperheat  = (Q/Uc/LMTD)desuperheat = 0,8108 ft2 
 
         2). Condensation 
Titik 1 
T1 = 447,21 K = 344,9726°F 
Viscosity, µgas = A + BT + CT2  (micropoise, T = K) 
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Komponen kgmol kg wi µ (cP) wi/µ 
H2 102,6445 206,9314 0,0152 0,0109 1,3929
CH4 0,7528 12,0776 0,0009 0,0150 0,0591
C8H14O 3,2495 410,0788 0,0301 0,0174 1,7325
C8H16O 2,8734 368,4112 0,0270 0,0084 3,2047
C8H18O 97,0004 12.632,3567 0,9268 0,0093 100,0735
Total 206,5206 13.629,8557 1,0000   106,4626
µgas  = 1/(Σ wi /µ) = 0,0094 cP = 0,0227 lb/ft.jam 
 
Thermal conductivity, k gas = A + BT + CT2 (k - W/m.K, T - K) 
Komponen kgmol kg wi k k . wi 
H2 102,6445 206,9314 0,0152 0,23187 0,00352
CH4 0,7528 12,0776 0,0009 0,06002 0,00005
C8H14O 3,2495 410,0788 0,0301 0,02214 0,00067
C8H16O 2,8734 368,4112 0,0270 0,02240 0,00061
C8H18O 97,0004 12.632,3567 0,9268 0,02264 0,02098
Total 206,5206 13.629,8557 1,0000   0,02582
k gas = 0,0258 W/m.K = 0,0149 Btu/hr.ft.F 
 
Heat capacity, Cpgas = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 (Cp = kJ/kmol.K, T = 
K) 
Komponen yi Cp Cp.yi 
H2 0,4970 29,2142 14,5200
CH4 0,0036 43,3258 0,1579
C8H14O 0,0157 257,8689 4,0574
C8H16O 0,0139 255,7273 3,5580
C8H18O 0,4697 276,8614 130,0386
Total 1,0000   152,3320
Cpgas = 152,3320 kJ/kmol.K = 36,3839 Btu/lbmol.F 
As = (IDs.c'.B) / (144.Pt) = 0,2438 ft2 
W' = 13.629,8557 kg/jam = 30048,3798 lb/jam 
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Gs = W'/As = 123.231,5184 lb/ft2.jam 
De = 0,72 in = 0,0600 ft (Fig. 28 Kern) 
Res = De*Gs/µg = 325.399 
jH = 345  (Fig. 28 Kern) 
ho =  jH * (k / De) * ((cp * µg / k) ^ (1/3)) = 327,0785 Btu/jam.ft2.F 
 
Berat Molekul Campuran Gas 
Komponen yi BMi yi.BMi 
H2 0,4970 2,0160 1,0020
CH4 0,0036 16,0430 0,0585
C8H14O 0,0157 126,1980 1,9857
C8H16O 0,0139 128,2140 1,7839
C8H18O 0,4697 130,2300 61,1675
Total 1,0000   65,9976
 
Densitas rata-rata 
ρ gas=  Pt * BM / R / T = 1,1231 lb/ft3 
R = konstanta gas ideal =10,731 ft3.lb/in2.lbmol.R 
Pt  =10 atm = 147 psi 
Komponen v 
C 14,8000
H 3,7
O 11
 
Komponen v,ft3/kmol v 1/3 BM 1 / BM 
H2 7,4 1,9487 2,0160 0,4960 
CH4 29,6 3,0934 16,0430 0,0623 
C8H14O 181,2 5,6587 126,1980 0,0079 
C8H16O 188,6 5,7347 128,2140 0,0078 
C8H18O 196 5,8088 130,2300 0,0077 
kd = 0,0166 * T1,5 * (1/Ma + 1/Mb)0,5 / Pt / (va(1/3) + vb(1/3))2 
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Nilai difusivitas gas kondensabel melalui gas nonkondensabel 
Ptotal                 =10 atm 
T                        = 447,21 K 
Komponen kd, ft2/jam 
C8H14O 0,1032
C8H16O 0,1017
C8H18O 0,1003
 
kd gas nonkondensabel terhadap gas kondensabel : 
Komponen kmol yi' kd yi' / kd 
C8H14O 3,2495 0,0315 0,1032 0,3054
C8H16O 2,8734 0,0279 0,1017 0,2740
C8H18O 97,0004 0,9406 0,1003 9,3767
Total 103,1233 1   9,9560
kd   = 1 / Σ (yi' / kd) = 0,1004 ft2/jam 
(cp*µ/k)^(2/3)   = 14,5339    
(µ/ρ/kd)^(2/3)   = 0,3436    
KG = koefisien difusivitas = ho * (cp*µ/k )2/3 / cp / Pgf / BM / (µ/ρ/kd) 
2/3 
KG  = 5,7613 / Pgf 
 
Trial Tc dan Pc 
Tc = 251,90 F = 395,50 K 
Komponen A B C D E 
C8H14O 6,4790 -3,0212E+03 3,2591E+00 -1,419E-02 7,6392E-06
C8H16O 8,9124 -3,2254E+03 2,8038E+00 -1,592E-02 9,0787E-06
C8H18O 183,1100 -9,9679E+03 -6,3556E+01 2,458E-02 3,4324E-13
 
Komponen P° yi yi*P° Bmi BMc 
C8H14O 1,0149 0,032 0,0320 126,1980 3,98
C8H16O 1,9176 0,028 0,0534 128,2140 3,57
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C8H18O 0,4825 0,941 0,4538 130,2300 122,50
  1,000   130,05
 
Pc                      = 0,5392 atm 
λ = panas laten penguapan gas kondensabel pada Tc 
Komponen A Tc n Hvap,kJ/kmol yi kJ/kmol 
C8H14O 53,144 616 0,229 42.002,9867 0,0315 1323,544113
C8H16O 65,967 607,000 0,386 43.912,1354 0,0279 1223,560118
C8H18O 101,600 640,250 0,681 52.782,2685 0,9406 49648,34552
      52195,44975
 
λ  = 52195,4498 kJ/kmol  = 401,3590 kJ/kg = 172,5556 Btu/lb 
Tg                      = 344,9726 F  
Pv                      = 4,9934 atm  
tw                       = 121,5747 F  
Pg = Pt - Pv       =  5,0066 atm  
Pg' = Pt - Pc      =  9,4608 atm  
∆t = Tg - tw       = 223,3979 F  
Pgf  = (Pg' - Pg) / 2,3 / log (Pg'/Pg) = 7,0069 atm 
KG = KG / Pgf * Pgf                        =     40,3687  
 
BM cairan 
Komponen BM yi Bmi*yi 
C8H14O 126,1980 0,032 3,976589126
C8H16O 128,2140 0,028 3,572532639
C8H18O 130,2300 0,941 122,4976536
  1,000 130,047
 
Trial benar jika : 
ho * (Tg - Tc) + KG * BM kondensat * λ * (Pv - Pc)  =  hio * (Tc - tw) 
130.393,0948 = 130.393,0948  
Seliasih = -1,E-07 
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U . ∆t    = 130.393,0948 
U          = 583,6810 Btu/jam.ft2.F 
 
Analog untuk titik-titik yang lain didapatkan hasil sebagai berikut : 
 
Titik Tg Tc U ∆T (U ∆T)avg Q A = Q/(U∆T)avg 
1,000 344,97 251,90 130.393,0948      
2,000 344,64 153,75 68.128,0104 99260,55259 4.256.490,7861 42,88199768
3,000 344,31 92,15 6.268,0149 37198,01263 105.041,8572 2,8238567
          4.361.532,6433 45,70585438
 
Titik ∆t (∆t)avg Q/(∆t)avg 
1,000 223,3979     
2,000 257,8970 240,6474 17.687,66
3,000 258,4267 258,1619 406,8837
     18.094,55
 
∆T weighted kondensasi = 241,04 F 
Uclean =395,8912 Btu/jam.ft2.F 
 
Uc overall  = {(Uc.A)desup + (Uc.A)cond } / (Adesup + Acond) = 393,9570 
Btu/jam.ft2.F 
Besarnya area tube yang digunakan untuk kondensasi :  
Lc = Ac / (Ad + Ac) * 100 %   = 98,2570  % 
Besarnya area tube yang digunakan untuk desuperheating :  
Ld = 100 – Lc = 1,7430 % 
Total surface (A) = Nt * L * Ao = 207,3456 ft2 
Ud = Qc / (A * ∆t weighted overall)                      = 93,2991  
Rd = (Uc - Ud) / (Uc * Ud)     = 0,0082  
 
PRESSURE DROP 
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Sisi tube (air sumur) 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Ret = 40.700 
Dari fig . 26 Kern, diperoleh : f  = 0,0002  
2. Menghitung ∆Pt 
∆Pt  = ( f * Gt2 * L * n) /( 5,22 * 1010 * IDt *s * Φt ) 
IDt  = 0,87 in = 0,0725 ft 
Φt =1 
s = 1 
L = 12 ft 
n = 2 
∆Pt = 1,02230635 psi 
3. Menghitung ∆Pr 
Gt  = 897.788,7627 lb/ft2.jam 
Dari fig. 27 Kern diperoleh V2 / 2g = 0,08  
∆Pr = 4 * n / s * (V2 / 2g)              = 0,64 psi 
4. Menghitung ∆PT 
∆PT = ∆Pt + ∆Pr = 1,66230635 psi   = 0,113082065 atm 
 
Sisi shell (gas) 
Desuperheating 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga  Res = 329.008,7464  
Dari fig. 29 kern diperoleh  :     f     = 0,0011  
2. Menghitung jumlah crosses     
Ld   = 0,209161252 ft 
N + 1 = 12 Ld / B = 0,189429059  
3. Menghitung ∆Ps 
BM   = 65,9976  
T = 346,55 F = 806,55 R 
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ρ = Pt * BM / R / T = 1,1209 lb/ft3 
ρ udara  = Pt * BM / R / T = 0,4925 lb/ft3 
s = ρ / ρ udara = 2,2758  
Ds =13 1/4 in = 1,1042 ft 
Φs =1 
∆Ps = (f.Gs2 .Ds.(N + 1)) / (5,22.1010.De.s. Φ) = 2,86402E-09 psi  
= 1,94832E-10 atm 
 
 
Condensation 
Pada kondisi arus masuk 
1. Menghitung harga f  
Untuk harga  Res = 325.399,0623  
Dari fig. 29 kern diperoleh  : f     =0,00126 
2. Menghitung jumlah crosses  
Lc = 11,7908 ft 
N + 1 = 12 Lc / B = 10,6785  
3. Menghitung ∆Ps 
    BM   = 65,9976    
    T     = 344,97 F       = 804,9725502 R 
ρ = Pt.BM / R / T = 1,1231 lb/ft3 
ρ udara  = Pt. BM / R / T = 0,4935 lb/ft3 
s = ρ / ρ udara = 2,2758 
Ds = 13 1/4 in = 1,1042 ft 
Φs = 1 
∆Ps = (f.Gs2.Ds (N + 1)) / (5,22 .1010. De.s. Φ) = 0,00023 psi = 1,54882E-05 
atm 
 
Pada kondisi arus keluar 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga  Res = 4.499,4314  
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Dari fig. 29 kern diperoleh  : f  = 0,00126 
2. Menghitung jumlah crosses     
Lc   = 11,7908ft 
N + 1     =    12 Lc / B = 10,6785 
3. Menghitung ∆Ps 
T = 344,31 F = 804,31 R = 446,84 K 
 
ρ terkondensasi  = 662,7627 kg/m3 = 41,3748 lb/ft3 
Komponen kg A B n Tc 
C8H14O 410,0788 0,28691 0,2545 0,2857 616 
C8H16O 368,4112 0,26165 0,25050 0,28570 607,00 
C8H18O 12.632,3567 0,26851 0,26127 0,27730 640,25 
 
Komponen (1-T/Tc)^n kg/m3 m3 
C8H14O 0,691259 738,8726 0,555006
C8H16O 0,683414 673,8818 0,5467
C8H18O 0,717529 703,4216 17,95844
   19,06015
 
massa terkondensasi = 13.410,8467 kg/jam = 29.565,5526 lb/jam   
ρ noncondensable gas = Pt . BM / R / T = 0,0361 lb/ft3 
BM gas = 2,1181  
massa noncondensable gas = 219,0090 kg/jam = 482,8272 lb/jam 
ρ udara = Pt .BM / R / T = 0,4939 
s camp  =  (w/ρ udara) / (massa gas/ρ gas + massa air/ρ air) = 4,3151 
∆Ps  = (f .Gs2.Ds.(N + 1)) / (5,22 .1010 .De.s.Φ) = 3,10023E-08 psi   
= 2,109E-09 atm 
 
∆Ps  = (∆Ps in + ∆Ps out) = 0,0002 psi 
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∆PsT     =  ∆Ps desup + ∆Ps condens = 0,0002 psi 
 
 
KESIMPULAN 
Shell side Tube side 
fluida Panas  Fluida dingin  
            
398,3636 h outside (BTU / hr . Ft2 . F) 1000,500 
          
            
       Uc   = 393,9570 BTU / hr . Ft2 . F   
        
       Ud perhitungan   = 93,2991 BTU / hr . Ft2 . F 
       Ud diijinkan        = 75 - 150 BTU / hr . Ft2 . F 
        
       Rd perancangan  = 0,008180 hr. ft2 . F / BTU 
       Rd dibutuhkan     = 0,003 hr. ft2 . F / BTU 
            
0,000228 Psi ∆P perhitungan 1,66230635 Psi 
2 Psi ∆P diijinkan 10 Psi 
 ID      = 13 1/4 in   Nt      = 66   
      Length = 12 ft 
 Baffle = 13,25 in   OD      = 1 in 
      BWG    =   16   
 pass  = 1     pass    = 2   
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VAPORIZER 
 
• Kode : VP-01 
• Fungsi : Menguapkan 2-etil-2 heksenal sebelum masuk reaktor (R-03) 
• Tipe vaporizer 
Tipe vaporizer yang dipilih adalah shell and tube horizontal vaporizer 
Pertimbangannya :  
¾ Konstruksinya sederhana 
¾ Paling umum digunakan 
• Bahan konstruksi 
Bahan untuk tube : Low-alloy steel SA-209 
Bahan untuk shell : Low-alloy steel SA-209 
Alasan  : Tahan korosi 
• Kondisi operasi : P = 5 atm 
• Menentukan spesifikasi shell dan tube 
1. Penentuan ∆Tweighted 
Fluida dingin 
¾ Arus dari Dc-02 (2-etil-2 heksenal) 
t1’   = 130°C  = 403,15°K 
P   = 5 atm 
Laju alir (w1) = 12442,0938 kg/jam 
   = 102,0761 kmol/jam 
Cp   = 0,5250 Btu/(lb. °F) 
   = 2,1777 kJ/(kg. °K) 
Laju panas (Q1) = 2844990,5006 kJ/jam 
TBP  = 177,4142°C   
   = 450,5642°K 
¾ Arus recycle cairan dari disengangement drum (SP-02) 
t2’   = 177,4142°C 
   = 450,5642°K 
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P   = 5 atm 
w2   = 1,5*w1-w1 
   = 3110,5234 kg/jam 
   = 24,6480 kmol/jam 
Q2   = 1032421,5888 kJ/jam 
Suhu arus campuran 
 w   = w1 + w2   
= 15552,6172 kg/jam 
   = 34287,2999 lb/jam 
Q   = Q1 + Q2   
= 3877412,0894 kJ/jam 
t   = 
2
21 tt +    
= 412,6328°K 
   = 139,4828°C 
   = 282,7391°F 
Panas sensible untuk menaikkan suhu 2-etil-2 heksenal ke TBP-nya : 
Q heating  = w*Cp*( t2’-t) 
   = 1217651,9387 Btu/jam 
= 1284695,8545 kJ/jam 
Panas laten penguapan 2-etil-2 heksenal  (Hvap) : 
   = 39328,4098 kJ/kmol 
Massa umpan yang teruapkan (w’) maksmal 80% dari total umpan : 
   = 12442,0938 kg/jam 
   = 98,5918 kmol/jam 
Qvap   = 3877460,5203 kJ/jam 
Panas total  = Qheating + Qvap 
   = 5162156,3748 kJ/jam 
   = 4892760,9565 Btu/jam 
Fluida panas 
Digunakan saturated steam 
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P   = 214,7 psi 
T   = 388°F 
   = 471,11°K 
   = 197,96°C 
entalpi uap  = 1198,40 Btu/lb 
   = 2761,65 kJ/kg 
entalpi cair  = 355,36 Btu/lb 
   = 818,91 kJ/kg 
Laju alir steam (W) = 
cairentalpiuapentalpi
totalPanas
−  
   = 2657,1540 kg/jam 
Heating 
Hot fluid  diff. Cold fluid  diff. 
388,00 Higher T 351,0156 36,9844 
388,00 Lower 282,7391 105,2609 
0 diff. 68,2765 -68,2765 
∆TLMTD = ))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
  = 65,35°F 
heatLMTDT
Q
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∆  = 18632,6009 
Vaporize 
hot fluid  diff. cold fluid  diff. 
388,00 Higher T 351,0156 36,9844 
388.00 Lower 351,0156 36,9844 
0 diff. 0 0 
∆TLMTD = 
))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
  = 36,98°F 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
 
                                                                                              
Lampiran E Heat Exchanger 
 
vapLMTDT
Q
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∆  = 99369,2569 
∆Tweighted = ∑
LMTD∆T
Q
 totalPanas  
  = 41,46°F 
2. Penentuan harga Ud 
Untuk steam sebagai hot fluid dan heavy organic sebagai cold fluid, 
kisaran Ud = 6 – 60. 
Diambil harga Ud = 50 Btu/(ft2.°F.hr) 
A   = 
weighted∆T*Ud
 totalPanas  
   = 2360,0372 ft2 
3. Memilih spesifikasi tube 
Dari tabel 10 Kern dipilih tube dengan spesifikasi : 
OD tube = 0,75 in 
ID tube = 0,58 in 
BWG  =14 
A’t  = 0,268 in2 
Ao  = 0,1963 ft2/ft 
L  = 16 ft 
Nt  = 745 
IDS  = 31 in 
Pass (n) = 1 
4. Memilih pola tube 
Dipilih susunan triangular pitch dengan pertimbangan : 
¾ Koefisien perpindahan panas (h) lebih besar 25% jika dibandingkan 
dengan shell susunan square pitch 
¾ Pressure drop rendah 
¾ Turbulensi yang terjadi lebih besar 
5. Koreksi harga A dan Ud 
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A’ = Nt*Ao*L 
 = 2402,7120 ft2 
Ud = 
weightedA'*∆'
 totalPanas  
 = 49,1119 Btu/(ft2.°F.hr) 
 
FLUIDA PANAS (Tube side : Steam) 
1. Menghitung flow area (At) 
A’t = 0,268 ft2 
At = (Nt*A’t)/(144*n) 
 = 1,3865 ft2 
2. Menghitung Gt 
Gt = W/At 
 = 4224,9149 lb/(hr.ft2) 
pada T = 388°F 
µ = 0,0399 lb/(ft.jam) 
µ = 0,0165 cp 
3. Menghitung bilangan Reynold 
IDt = 0,58 in 
 = 0,0487 ft 
Ret = µ
GtD *  
 = 5149,3244 
4. Menentukan hio 
hio untuk steam terkondensasi = 1500 Btu/(jam.ft2.°F) 
 
FLUIDA DINGIN (Shell side : 2-etil-2 heksenal) 
Heating 
1. Menghitung flow area 
B = 6,2 in (diambil 0,2.IDS) 
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C = Pt – ODt 
 = 0,25 in 
As = (IDS*C*B)/(144*Pt) 
 = 0,3337 ft2 
2. Menghitung Gs 
Gs = W/As 
 = 102754,8635 lb/(hr.ft2) 
3. Menghitung bilangan Reynold 
De = 0,733 in 
 = 0,0608 ft 
Pada t = 316,8774°F 
 = 431,5985°K 
µ = 0,4997 lb/(ft.jam) 
µ = 0,2065 cp 
Res = µ
GsDe *  
  = 12508,9246 
 jH = 50 (fig.28 Kern) 
4. Menentukan ho 
Cp  = 2,6744 kJ(kg.°K) 
  = 0,6447 Btu/(lb.°F) 
µ             = 0,0002 kg/(m.s) 
µ             = 0,5 lb/(ft.hr) 
k  = 0,0572 Btu/(hr.ft.°F) 
(Cp*µ/k)1/3 = 1,7794 
φs  = 1 
ho  = jH*(k/De)*(Cp*µ/k)1/3*φs 
  = 83,67792 Btu/(jam.ft2.°F) 
5. Menentukan Uc dan Aheating 
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Uc = 
hohio
hohio
+
*  
 = 79,2577  
A = ( )heating
heating
∆TLMTD*Uc
Q
 
 = 248,0327 ft2 
Vaporize 
1. Menghitung bilangan Reynold 
De = 0,733 in 
 = 0,0608 ft 
Pada t = 351,0156°F 
 = 431,5985°K 
Cp = 2,7602 kJ(kg.°K) 
 = 0,6654 Btu/(lb.°F) 
µ = 0,0002 kg/(m.s) 
µ = 0,5 lb/(ft.hr) 
Res = µ
GsDe *  
  = 11512,4873 
jH = 38 (fig.28 Kern) 
2. Menentukan ho 
(Cp*µ/k)1/3 = 1,7444 
φs  = 1 
ho  = jH*(k/De)*(Cp*µ/k)1/3*φs 
  = 59,3371 Btu/(jam.ft2.°F) 
3. Menentukan Uc dan Avaporize 
Uc = 
hohio
hohio
+
*  
 = 57,0791 
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A = ( ) apv
vap
∆TLMTD*Uc
Q
 
 = 1836,7572 ft2 
4. Menentukan Uc overall dan Rd 
Uc overall = 
( )
vapheat
vapheat
AA
A)*(UcA*Uc
+
+
 
  = 59,7178 
Rd  = 
UdUc
UdUc
+
−  
  = 0,0036 
 
PRESSURE DROP 
Tube side 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Ret = 5149,3244 
Dari fig. 26 Kern diperoleh : f = 0,00035 
2. Menghitung ∆Pt 
∆Pt = 
tsIDt
nLGtf
φ***10*22,5
***
10
2
 
IDt = 0,58 in 
 = 0,0487 ft 
φt = 1 
Dari table 7 Kern, specific volume steam pada 214,7 psi = 1,5433 ft3/lb 
s = 0,01 
L = 16 
n = 1 
∆Pt = 0,00379 psi 
Shell side 
Heating 
1. Menghitung harga f 
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Untuk harga Res = 12508,9246 
Dari fig.29 Kern diperoleh : f = 0,00306 
2. Menghitung jumlah crosses 
Length heating zone : 
Lp = 
vapheat
heat
AA
AL
+
*
 
 = 1,9035 ft 
N + 1 = 12*Lp/B 
 = 3,6843 
3. Menghitung ∆Ps 
s = 0,8466 
Ds = 31 in 
 = 2,5833 ft 
φs = 1 
∆Ps = 
φs*s*De*10*5,22
1)(N*Ds*Gs*f
10
2 +  
 = 0,1144 psi 
 = 0,0078 atm 
Vaporize 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Res = 11512,4873 
Dari fig.29 Kern diperoleh : f = 0,00024 
2. Menghitung jumlah crosses 
Length vaporize zone : 
Lv = 
vapheat
heat
AA
AL
+
*
 
 = 14,0964 ft 
N + 1 = 12*Lv/B 
 = 27,2834 
sin = 0,8423 
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sout = 0,0991 
3. Menghitung  ∆Ps 
s = 
2
outin ss +  
 = 0,4708 
Ds = 31 in 
 = 2,5833 ft 
φs = 1 
∆Ps = 
φs*s*De*10*5,22
1)(N*Ds*Gs*f
10
2 +  
 = 0,1195 psi 
 = 0,0081 atm 
∆PT = ∆Psheat + ∆Psvap 
 = 0,2339 psi 
 = 0,0159 atm 
 
KESIMPULAN 
Shell side Tube side 
Fluida Dingin Fluida Panas  
83,6792 heating h outside 
59,3371 vaporize BTU / hr . Ft2 . F 1500 
            
     Uc   = 59,7177871BTU / hr . Ft2 . F   
        
     Ud perhitungan   = 49,1119BTU / hr . Ft2 . F 
     Ud diijinkan        = 6 -60 BTU / hr . Ft2 . F 
        
     Rd perancangan  = 0,0036hr. ft2 . F / BTU   
     Rd dibutuhkan     = 0,003hr. ft2 . F / BTU   
            
0,2339Psi ∆P perhitungan 0,0038Psi 
5Psi ∆P diijinkan diabaikan  
            
ID      = 31in   Nt       = 745  
       Length = 16ft 
Baffle = 6,2in   OD      = 0,75in 
     BWG    = 14  
pass  = 1  pass    = 1  
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VAPORIZER 
 
• Kode : VP-02 
• Fungsi : Menguapkan C8H14O, C8H16O, dan C8H18O sebelum masuk 
  reaktor (R-04) 
• Tipe vaporizer 
Tipe vaporizer yang dipilih adalah shell and tube horizontal vaporizer 
Pertimbangannya :  
¾ Konstruksinya sederhana 
¾ Paling umum digunakan 
• Bahan konstruksi 
Bahan untuk tube : Low-alloy steel SA-209 
Bahan untuk shell : Low-alloy steel SA-209 
Alasan  : Tahan korosi 
• Kondisi operasi : P = 10 atm 
• Menentukan spesifikasi shell dan tube 
1. Penentuan ∆Tweighted 
Fluida dingin 
¾ Arus dari kondensor total MD 
t1’   = 107,4451°C  = 380,5951°K 
P   = 10 atm 
Laju alir (w1) = 576,5142 kg/jam 
   = 4,5314 kmol/jam 
Cp   = 0,5900 Btu/(lb. °F) 
   = 2,4475 kJ/(kg. °K) 
Laju panas (Q1) = 116332,3608 kJ/jam 
TBP  = 181,5694°C   
   = 454,7194°K 
   = 358,4949°F 
TDP  = 182,665°C  
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   = 455,815°K 
   = 360,467°F 
¾ Arus recycle cairan dari disengangement drum (SP-03) 
t2’   = 182,665°C 
   = 455,815°K 
P   = 10 atm 
w2   = 1,5*w1-w1 
   = 144,1285 kg/jam 
Q2   = 55617,4382 kJ/jam 
Suhu arus campuran 
 w   = w1 + w2   
= 720,6427 kg/jam 
   = 1588,7289 lb/jam 
Q   = Q1 + Q2   
= 171949,7990 kJ/jam 
t   = 
2
21 tt +    
= 395,6391°K 
   = 122,4890°C 
   = 358,4949°F 
Panas sensible untuk menaikkan suhu fluida dingin ke TBP-nya : 
Q heating  = w*Cp*( TBP - t) 
   = 104204,9428 Btu/jam 
= 98766,8406 kJ/jam 
Massa umpan yang teruapkan (w’) maksmal 80% dari total umpan : 
   = 576,5142 kg/jam 
   = 4,5314 kmol/jam 
Qvap   = 505705,0615 kJ/jam 
Panas total  = Qheating + Qvap 
   = 609910,0044 kJ/jam 
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   = 578080,8716 Btu/jam 
Fluida panas 
Digunakan saturated steam 
P   = 214,7 psi 
T   = 388°F 
   = 471,11°K 
   = 197,96°C 
entalpi uap  = 1198,40 Btu/lb 
   = 2761,65 kJ/kg 
entalpi cair  = 355,36 Btu/lb 
   = 818,91 kJ/kg 
Laju alir steam (W) = 
cairentalpiuapentalpi
totalPanas
−  
   = 313,9434 kg/jam 
   = 692,1196 lb/jam 
Heating 
hot fluid  diff. cold fluid  diff. 
388,00 Higher T 358,4949 29,5051 
388,00 Lower 252,1503 135.8497 
0 diff. 106,3445 -106,3445 
∆TLMTD = 
))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
  = 699,72°F 
heatLMTDT
Q
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∆  = 1416,5855 
Vaporize 
hot fluid  diff. cold fluid  diff. 
388,00 Higher T 360,4670 27,5330 
388,00 Lower 358,4949 29,5051 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
 
                                                                                              
Lampiran E Heat Exchanger 
 
 
0 diff. 1,9721 -1,97213 
 
∆TLMTD = 
))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
  = 27,53°F 
vapLMTDT
Q
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∆  = 17408,7043 
∆Tweighted = ∑
LMTD∆T
Q
 totalPanas  
  = 30,71°F 
2. Penentuan harga Ud 
Untuk steam sebagai hot fluid dan heavy organic sebagai cold fluid, 
kisaran Ud = 6 – 60. 
Diambil harga Ud = 50 Btu/(ft2.°F.hr) 
A   = 
weighted∆T*Ud
 totalPanas  
   = 376,5058 ft2 
3. Memilih spesifikasi tube 
Dari tabel 10 Kern dipilih tube dengan spesifikasi : 
OD tube = 0,75 in 
ID tube = 0,58 in 
BWG  =14 
A’t  = 0,268 in2 
Ao  = 0,1963 ft2/ft 
L  = 16 ft 
Nt  = 203 
IDS  = 10 in 
Pass (n) = 1 
4. Memilih pola tube 
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Dipilih susunan triangular pitch dengan pertimbangan : 
¾ Koefisien perpindahan panas (h) lebih besar 25% jika dibandingkan 
dengan shell susunan square pitch 
¾ Pressure drop rendah 
¾ Turbulensi yang terjadi lebih besar 
5. Koreksi harga A dan Ud 
A’ = Nt*Ao*L 
 = 637,5824 ft2 
Ud = 
weightedA'*∆'
 totalPanas  
 = 29,2560 Btu/(ft2.°F.hr) 
 
FLUIDA PANAS (Tube side : Steam) 
1. Menghitung flow area (At) 
A’t = 0,268 ft2 
At = (Nt*A’t)/(144*n) 
 = 1,889 ft2 
2. Menghitung Gt 
Gt = W/At 
 = 3663,8931 lb/(hr.ft2) 
pada T = 388°F 
µ = 0,0399 lb/(ft.jam) 
µ = 0,0165 cp 
3. Menghitung bilangan Reynold 
IDt = 0,58 in 
 = 0,0487 ft 
Ret = µ
GtD *  
 = 4465,5513 
4. Menentukan hio 
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hio untuk steam terkondensasi = 1500 Btu/(jam.ft2.°F) 
 
FLUIDA DINGIN (Shell side : 2-etil-2 heksenal) 
Heating 
1. Menghitung flow area 
B = 6,2 in (diambil 0,2.IDS) 
C = Pt – ODt 
 = 0,25 in 
As = (IDS*C*B)/(144*Pt) 
 = 0,0347 ft2 
2. Menghitung Gs 
Gs = W/As 
 = 45755,3917 lb/(hr.ft2) 
3. Menghitung bilangan Reynold 
De = 0,733 in 
 = 0,0608 ft 
Pada t = 305,3226°F 
 = 423,1792°K 
µ = 0,6076 lb/(ft.jam) 
µ = 0,2511 cp 
Res = µ
GsDe *  
  = 4581,2522 
 jH = 22 (fig.28 Kern) 
4. Menentukan ho 
Cp  = 2,4475 kJ(kg.°K) 
  = 0,59 Btu/(lb.°F) 
µ             = 0,0003 kg/(m.s) 
µ             = 0,6076 lb/(ft.hr) 
k  = 0,0633 Btu/(hr.ft.°F) 
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(Cp*µ/k)1/3 = 1,7824 
φs  = 1 
ho  = jH*(k/De)*(Cp*µ/k)1/3*φs 
  = 40,8152 Btu/(jam.ft2.°F) 
5. Menentukan Uc dan Aheating 
Uc = 
hohio
hohio
+
*  
 = 39,7340  
A = ( )heating
heating
∆TLMTD*Uc
Q
 
 = 37,6147 ft2 
Vaporize 
1. Menghitung bilangan Reynold 
De = 0,733 in 
 = 0,0608 ft 
Pada t = 358,4949°F 
Cp = 2,7443 kJ(kg.°K) 
 = 0,6616 Btu/(lb.°F) 
µ = 0,0003 kg/(m.s) 
µ = 0,6076 lb/(ft.hr) 
Res = µ
GsDe*  
  = 4717,5161 
jH = 21 (fig.28 Kern) 
2. Menentukan ho 
(Cp*µ/k)1/3 = 1,7899 
φs  = 1 
ho  = jH*(k/De)*(Cp*µ/k)1/3*φs 
  = 33,6481 Btu/(jam.ft2.°F) 
3. Menentukan Uc dan Avaporize 
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Uc = 
hohio
hohio
+
*  
 = 32,9099 
A = ( ) apv
vap
∆TLMTD*Uc
Q
 
 = 558,1066 ft2 
4. Menentukan Uc overall dan Rd 
Uc overall = 
( )
vapheat
vapheat
AA
A)*(UcA*Uc
+
+
 
  = 33,3408 
Rd  = 
UdUc
UdUc
+
−  
  = 0,0039 
 
PRESSURE DROP 
Tube side 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Ret = 4465,5513 
Dari fig. 26 Kern diperoleh : f = 0,00035 
2. Menghitung ∆Pt 
∆Pt = 
tsIDt
nLGtf
φ***10*22,5
***
10
2
 
IDt = 0,58 in 
 = 0,0487 ft 
φt = 1 
Dari table 7 Kern, specific volume steam pada 214,7 psi = 1,5433 ft3/lb 
s = 0,01 
L = 16 
n = 1 
∆Pt = 0,0057 psi 
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Shell side 
Heating 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Res = 4581,2522 
Dari fig.29 Kern diperoleh : f = 0,002 
2. Menghitung jumlah crosses 
Length heating zone : 
Lp = 
vapheat
heat
AA
AL
+
*
 
 = 1,0103 ft 
N + 1 = 12*Lp/B 
 = 6,0616 
3. Menghitung ∆Ps 
s = 0,8126 
Ds = 10 in 
 = 0,8333 ft 
φs = 1 
∆Ps = 
φs*s*De*10*5,22
1)(N*Ds*Gs*f
10
2 +  
 = 0,0082 psi 
 = 0,0006atm 
Vaporize 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Res = 4717,5161 
Dari fig.29 Kern diperoleh : f = 0,0022 
2. Menghitung jumlah crosses 
Length vaporize zone : 
Lv = 
vapheat
heat
AA
AL
+
*
 
 = 14,9873 ft 
Prarancangan Pabrik 2-Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie 
Dari Propilen dan Gas Sintesa  
Kapasitas 100000 ton/tahun 
 
 
 
                                                                                              
Lampiran E Heat Exchanger 
 
 
N + 1 = 12*Lv/B 
 = 89,9384 
sin = 0,8055 
sout = 0,0999 
3. Menghitung  ∆Ps 
s = 
2
outin ss +  
 = 0,4527 
Ds = 10 in 
 = 0,8333 ft 
φs = 1 
∆Ps = 
φs*s*De*10*5,22
1)(N*Ds*Gs*f
10
2 +  
 = 0,2401 psi 
 = 0,0163 atm 
∆PT = ∆Psheat + ∆Psvap 
 = 0,2483 psi 
 = 0,0169 atm 
 
KESIMPULAN 
Shell side Tube side 
Fluida Dingin Fluida Panas  
            
40,8152 heating h outside  
33,6481 vaporize BTU / hr . Ft2 . F  1500 
          
            
     Uc   = 33,3408BTU / hr . Ft2 . F   
        
     Ud perhitungan   = 29,5260BTU / hr . Ft2 . F 
     Ud diijinkan        = 6-60 BTU / hr . Ft2 . F 
        
     Rd perancangan  = 0,0039hr. ft2 . F / BTU   
     Rd dibutuhkan     = 0,003hr. ft2 . F / BTU   
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0,2483Psi ∆P perhitungan 0,0007Psi 
5Psi ∆P diijinkan diabaikan  
            
ID      = 10in   Nt       = 203  
       Length = 16ft 
Baffle = 2in  OD      = 0,75in 
     BWG    = 14  
pass  = 1  pass    = 1  
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KONDENSOR 
 
• Kode  : CD-01 
• Fungsi  : Mengkondensasikan hasil atas Menara Destilasi 
• Tipe kondensor 
Tipe kondensor yang dipilih adalah shell and tube 1-1 horisontal condenser 
Pertimbangan : 
¾ Konstruksi sederhana 
¾ Paling umum digunakan 
• Bahan konstruksi 
Bahan untuk tube : cast steel 
Alasan  : Pendingin yang yang digunakan adalah air yang korosif 
     Cast steel tidak terkorosi oleh air 
Bahan untuk shell : carbon steel 
Alasan  : Harganya murah 
     Paling umum digunakan 
• Kondisi Operasi : P = 1 atm 
• Menentukan Spesifikasi Shell dan Tube 
1. Penentuan ∆TLMTD 
Fluida panas (distilat CD-01) 
Tin = 107,45°C = 380,45°K = 225,40°F (TDP distilat) 
Tout = 105,94°C = 378,94°K = 222,69°F (TBP distilat) 
Laju alir massa (W) = 771,2307 kg/jam 
   = 1700,2553 lb/jam 
Fluida dingin (air pendingin) 
tin = 30°C = 303,15°K = 86°F 
tout = 50°C = 323,15°K = 122°F  
Beban panas kondensor (Qc) = 4902892,459 kJ/jam 
    = 4647027 Btu/jam 
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Laju alir massa (w) =
)( tintoutCp
Q
air −
 
   = 58367,7674 kg/jam 
   = 128677,5799 lb/jam 
Hot fluid (°F)  Cold fluid (°F) diff.  
225,40 (T1) higher (t2) 122 103,40 delta t2 
222,69 (T2) lower (t1) 86 136,69 delta t1 
2,71 diff. 36 -33,29  
∆TLMTD = 
))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
    = 119,2713°F 
Tavg  = 
2
21 TT +  
  = 224,0444°F 
  = 106,6913°C 
  = 379,8414°K 
tavg  = 
2
21 tt +  
  = 104°F 
  = 40°C 
  = 313,15°K 
2. Penentuan harga Ud 
Untuk pendingin air dan fluida panas heavy organic : 
Ud = 5 – 75 Btu/(ft2. °F.hr)   (Tabel 8. Kern) 
Diambil harga : Ud = 75 Btu/(ft2. °F.hr)    
3. Penentuan luas perpindahan panas (A) 
LMTDTUd
QA ∆= .  
A = 519,4908 ft2 
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4. Memilih spesifikasi tube 
Dari tabel 10. Kern dipilih tube dengan spesifikasi : 
OD tube  = 0,75 in 
ID tube  = 0,62 in 
BWG   = 16 
A’t   = 0,302 in2 
Ao   = 0,1963 ft2/ft 
L   = 16 ft 
Nt   = 203 
Passes (n)  = 1 
IDS   = 17,25 in 
Pt   = 1 in 
B = 0,75.IDS = 12,9375 in 
5. Memilih pola tube 
Dipilih susunan triangular pitch dengan pertimbangan : 
¾ Turbulensi pada susunan tube ini lebih besar. 
6. Koreksi harga A 
A’ = Nt.Ao.L 
 = 637,5824 ft2 
7. Koreksi harga Ud 
LMTDTA
QUd ∆= ..  
 Ud = 61,1 Btu/(ft2. °F.hr)    
FLUIDA DINGIN (Tube side : Air pendingin) 
8. Menghitung flow area (At) 
A’t = 0,302 in2 
Nt = 203 
At = (Nt*A’t)/(144*n) 
 = 0,4257 ft2 
9. Menghitung Gt 
Gt = w/At 
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 = 302247,2762 lb/(ft2.jam) 
Velocity (v) 
v = Gt/(3600*ρair) 
ρair = 62,3 lb/ft3 
v = 1,3476 ft/s 
10. Mencari bilangan Reynold 
Pada tavg = 104°F 
µair  = 0,6633 cP  
  = 1,6046 lb/(ft.hr) 
D  = 0,0625 ft 
Ret   = µ
GtD *    
  = 11772,6991 
11. Mencari hi 
v  = 1,3476 ft/s 
tavg  = 104°F 
dari fig. 25 Kern diperoleh : hi = 480 Btu/(ft2.hr. °F) 
Faktor koreksi = 1 
hi = 480 Btu/(ft2.hr. °F) 
12. Mencari hio 
hio = 
OD
IDhi  
 = 396,80 Btu/(ft2.hr. °F) 
FLUIDA PANAS (Shell side : Distilat D-01) 
8.  Menghitung flow area (As) 
IDS = 17,25 in 
Pt = 1 in 
B = 12,9375 in 
C = Pt – ODt 
 = 0,25 in 
As = (IDS*C*B)/(144*Pt) 
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 = 0,3875 ft2 
9. Menghitung Gs 
Gs = W/As 
 = 4388,308 lb/(ft2.jam) 
Loading 
G” = W/(L*Nt2/3) 
 = 3,08  
10. Mencari ho 
Asumsi h = ho 
Dari perhitungan (12) bagian tube diperoleh : 
hio = 396,80 Btu/(ft2.hr. °F) 
Tw = tavg + (ho/(hio + ho)).(Tavg – tavg) 
 = 128,1635°F 
Tf = (Tavg + Tw)/2 (Kern 5.31) 
 = 176,104°F 
Tf = film temperature 
Pada Tf 
k = 0,0671 Btu/(hr.ft. °F) 
µ = 0,5136 cP 
ρ = 805,3510 kg/m3 
= 50,2781 lb/ft3 
sf = 0,807 
dari fig. 12.9 Kern diperoleh : 
h’ = ho = 80 Btu/(ft2.hr. °F) 
 
PRESSURE DROP 
Tube side (Air pendingin) 
1. Untuk Ret = 11772,6991 
Diperoleh f = 0,00025 ft2/in2 (fig. 26 Kern) 
2. Mencari ∆Pt 
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∆Pt   = θ***10*22,5
***
10
2
sD
nLGtf  
Untuk air s.g  = 1 
θ (rasio viskositas) = (µ/µw) 
   = 1 
∆Pt   = 0,1120 psi 
3. Mencari ∆Pr 
∆Pr   = (4*n/s)*(v2/2g’)*(62,5/144) 
dengan Gt  = 302247,2762 lb/(ft2.jam) 
(v2/2g’)*(62,5/144) = 0,012  (fig. 27 Kern) 
∆Pr   = 0,048 psi 
∆PT   = ∆Pt + ∆Pr 
   = 0,16 psi 
Shell side (distilat D-01) 
1. Pada Tavg  = 224,04°F 
= 379,69°K 
 µuap   = 77,904 µP 
    = 0,008 cP 
    = 0,019 lb/(ft.hr) 
 De   = 0,730 in 
    = 0,0608 ft (fig.28 Kern) 
Res   = µ
GsDe *  
   = 14160,0113 
f   = 0,0015 ft2/in2 
2. Mencari jumlah crosses 
N + 1   = 12*(L/B) 
   = 14,841 
   ≈ 15 
N   = 14 
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ρuap   = 4,453 kg/m3 
   = 0,277 lb/ft3 
s.g.   = 0,0044 
IDS   = 1,4375 ft 
3. Mencari ∆Ps 
∆Ps   = 
sDe
NDsGsf
**10*22,5
))1(***(*5,0
10
2 +  
   = 0,02 psi 
 
13. Mencari harga Uc 
Uc   = 
hohio
hohio
+
*  
   = 66,58 Btu/(hr.ft2.°F) 
14. Mencari harga dirt factor (Rd) 
Ud   = 61,1 Btu/(hr.ft2.°F) 
Rd   = 
UdUc
UdUc
+
−  
   = 0,00134  
 
KESIMPULAN 
Kondensor - 01 
Shell side Tube side 
         Fluida Panas ( distilat CD - 01 )           Fluida dingin ( air pendingin ) 
h outside 
80 
BTU / hr . ft2 . F 
396,80 
Uc   =66,58 BTU / hr . ft2 . F 
Ud   =61,11 BTU / hr . ft2 . F 
Rd perancangan  = 0,00134 hr. ft2 . F / BTU 
Rd dibutuhkan     =  0,001 hr. ft2 . F / BTU 
0,02 psi     delta P perhitungan 0,16 
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2 psi delta P diijinkan 10,00 psi 
ID                               =                  17,25 in Nt     =   203 
    Length           = 16 
Baffle spacing           =               12,9375 in     OD              = 0,75 
      BWG           =   16 
  passes                     = 1    passes            = 1 
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REBOILER PARSIAL  
 
• Kode  : RB-01 
• Fungsi  : Menguapkan sebagian hasil bawah menara destilasi 
• Tipe Reboiler 
Tipe reboiler yang dipilih adalah Kettle Reboiler 
Alasan  : Konstruksinya sederhana 
   : Paling umum digunakan 
• Bahan Konstruksi 
Bahan untuk tube : Low-allooy steel SA-209 
Bahan untuk shell : Low-allooy steel SA-209 
• Kondisi operasi : 1 atm 
• Menentukan spesifikasi reboiler 
Fluida dingin (hasil bawah D-01) 
Tin   = 413,7009°K 
   = 140,5509°C 
   = 284,9916°F 
Tout  = 413,7999°K 
   = 140,6499°C 
   = 285,1699°F 
Laju alir massa = 12639,6158 kg/jam 
Pemanas (Saturated steam) 
Tin   = 198°C 
   = 388°F 
   = 471°K 
Tout  = 198°C 
   = 388°F 
   = 471°K 
Psteam  = 214,7 psi  (tabel 7 Kern) 
Entalpi cair = 355,36 Btu/lb 
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Entalpi uap = 1198,40 Btu/lb 
Panas laten = 843 Btu/lb 
Beban Reboiler (Qr) = 4175424,5548 kJ/jam (dari Neraca Panas) 
    = 3957523,3207 Btu/jam 
Massa steam  = 
steamlatenpanas
Qr  
    = 4694,5710 lb/jam 
    = 2129,4104 kg/jam 
1. Penentuan ∆TLMTD (counter flow) 
hot fluid  cold fluid diff.  
388 ( T1 )higher Temp( t2 ) 285,1699 102,8301 delta t2 
388 ( T2 )lower Temp( t1 ) 284,9916 103.0084 delta t1 
0 diff. 0,1782 -0,1782  
∆TLMTD = 
))/()log((3,2
)()(
1221
1221
tTtT
tTtT
−−
−−−  
  = 285,4011°F 
2. Menghitung Tavg dan tavg 
Tavg  = 2
21 TT +  
  = 388°F 
tavg  = 2
21 tt +  
  = 285,0807°F 
3. Memilih spesifikasi tube 
Dari tabel 10 Kern dipilih tube dengan spesifikasi : 
OD tube = 0,75 in 
ID tube = 0,58 in 
BWG  =14 
A’t  = 0,268 in2 
Ao  = 0,1963 ft2/ft 
L  = 16 ft 
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Nt  = 109 
IDS  = 13,25 in 
Pt  = 1 in 
B  = 3,31 in 
Pass (n) = 1 
4. Memilih pola tube 
Dipilih susunan triangular pitch dengan pertimbangan : 
¾ Turbulensi pada susunan tube ini lebih besar. 
 
FLUIDA PANAS (Tube side : Saturated Steam) 
5. Menghitung Flow Area (At) 
A’t  = 0,2680 in2 
At  = (Nt*A’t)/(144*n) 
  = 0,2029 ft2 
6. Menghitung Gt 
Gt  = W/At 
  = 23141,7985 lb/(ft2.jam) 
Pada Tavg = 388°F 
µsteam  = 0,0145 
  = 0,0351 lb/(ft.jam) 
IDt  = 0,58 in 
  = 0,0487 ft 
7. Mencari bilangan Reynold 
Ret  = µ
GtD *  
  = 32107,5292 
8. Menghitung harga hio 
Untuk kondensasi steam : 
hio  = 1500 Btu/(jam.ft2.°F) 
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FLUIDA DINGIN (Shell side) 
5. Menentukan ho 
Trial ho = 23 
tw  = t1 + (ho/(hio + ho)*(Tavg-t1) 
  = 286,7028°F 
tw  = wall pipe temperature 
∆tw  = tw – t1 
  = 1,7112°F 
dari fig. 15.11 Kern diperoleh hv = 30 
hv > ho 
sehingga bisa digunakan ho = 24 Btu/(jam.ft2.°F) 
 
9. Menghitung koefisien transfer panas pada saat bersh (Uc) 
Uc  = 
hohio
hohio
+
*  
  = 23 Btu/(hr.ft2.°F) 
10. Menghitung koefisien transfer panas pada saat kotor (Ud) 
Ao  = 0,1963 ft2/ft 
L  = 16 ft 
A  = Nt*L*Ao 
  = 637,5824 ft2 
DT  = T diff 
  = 285,4011°F 
Q  = 3957523 Btu/jam 
Ud  = 
DTA
Q
*
 
  = 21,7486 Btu/(hr.ft2.°F) 
Dari table 8 Kern untuk sisten steam – heavy organics kisaran  
Ud = 6 – 60 Btu/(hr.ft2.°F) 
11. Menghitung dirt factor (Rd) 
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Rd  = 
UdUc
UdUc
+
−  
  = 0,0034 
 
PRESSURE DROP 
Tube side (Saturated steam) 
1. Menghitung harga f 
Untuk harga Ret = 32107,5292 
Dari fig.26 Kern diperoleh f = 0,00024 
Pada Tavg  = 104°F 
s.g.   = 0,7850  (fig. 6 Kern) 
ρ   = 49,0076 lb/ft3 
2. Menghitung ∆Pt 
∆Pt  = 
fsD
nLGtf
***10*22,5
)***(*5,0
10
2
 
   = 0,0005 psi 
3. Menghitung ∆Pr 
∆Pr   = (4*n/s)*(v2/2g’)*(62,5/144) 
Gt    = 23141,7985 lb/(ft2.jam) 
(v2/2g’)*(62,5/144) = 0,001 psi  (fig.27 Kern) 
∆Pr   = 0,0051 psi 
4. Menghitung ∆PT 
∆PT   = ∆Pr + ∆Pt 
    = 0,0056 psi 
Shell side (bottom D-01) 
Pressure drop untuk shell side diabaikan. Pemisahan uap-cair langsung 
berada pada kettle reboiler. Ketinggian cairan dalam shell kecil, karena 
sekitar 80% berwujud uap. Sehingga tekanan hidrostatik dalam shell dapat 
diabaikan, dan pressure drop dalam shell juga diabaikan. 
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KESIMPULAN  
Tube side Shell side 
Saturated steam Hasil bawah 
h outside  
1500 BTU / hr . Ft2 . F 
 
24 
Uc   = 23 BTU / hr . Ft2 . F 
Ud   = 21,7486 BTU / hr . Ft2 . F 
Rd perancangan       = 0,0034  
Rd dibutuhkan          = 0,0030  
0,0056 Psi delta P perhitungan diabaikan 
10 Psi delta P diijinkan diabaikan 
Nt        =109   ID  =13,25in 
Length = 16 ft    
OD      = 0,75 in    
BWG   = 14     
passes  =1   passes  =1 
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MENARA DESTILASI 
 
• Kode  : D 
• Fungsi  : Memisahkan 2-etil-2 heksenal, 2-etil heksanal, dan  
                          2-etil heksanol 
• Jenis  : Sieve Plate Tower 
• Kondisi Operasi : P = 1 atm 
 
• Neraca Massa  
Umpan 
Komponen kmol/h xF kg/jam 
2-etil heksanal 2,873 0,028 368,4112 
2-etil heksenal 3,249 0,032 410,0788 
2-etil heksanol 97,000 0,941 12632,3565 
Total 103,123 1,000 13410,8465 
 
Distilat 
Komponen kmol/h xD kg/jam 
2-etil heksanal 2,808 0,463 360,03
2-etil heksenal 3,117 0,514 393,38
2-etil heksanol 0,137 0,023 17,822
Total 6,062 1,000 771,2307
 
Bottom 
Komponen kmol/h xB kg/jam 
2-etil heksanal 0,065 0,001 8,3789
2-etil heksenal 0,132 0,001 16,70278
2-etil heksanol 96,864 0,998 12614,53
Total 97,061 1.000 12639,62
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• Light Komponen (LK) = 2-etil heksanal 
Heavy Komponen (HK) = 2-etil heksanol  
• Suhu umpan masuk = 160°C 
    = 433,15°K 
• TBP umpan  = 139,59°C 
    = 412,74°K 
• Menghitung efisiensi plate 
Dari perhitungan melalui program MatLab diperoeh : 
αavg LK   = 3,9856 
Suhu puncak  = 107,4451°C = 380,5951°K 
Suhu bottom  = 140,5509°C = 413,7009°K 
Jumlah plate  = 12 plate (tanpa reboiler) 
Rmin   = 11,5087 
R = 1,5 Rmin  = 17,2631 
Lo = R × D  = 104,6494 kmol/jam 
V = Lo + D  = 110,711 kmol/jam 
Viskositas umpan (µf) = 0,5564 cP 
Efisiensi overall (Eo) = 51 –32,5 log(µf × αavg LK) 
    = 0,3976 
• Menghitung jumlah plate aktual 
N actual   = 
Eo
1-N  
    = 28 plate (tanpa reboiler) 
Jumlah plate pada seksi bawah = 16 plate 
Jumlah plate pada seksi atas = 12 plate 
• Dipilih plate spacing  = 0,3 m (trial awal) 
• Menara distilasi dipilih sieve tray 
Alasan : Murah dan aman. 
• Menentukan dimensi menara 
1. Seksi atas menara (enriching) 
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a. Kondisi operasi 
P = 1 atm 
T = 380,5951°K 
b. Menghitung parameter aliran (Kf) 
Densitas cairan distilat (ρL) = 777 kg/m3 
Densitas gas distilat (ρv) = 4,4527 kg/m3 
Lw = L/(3600. ρL)  = 3,6986 m3/s 
Vw = V/(3600. ρv)  = 3,9128 m3/s 
L
LV ρ
ρv
Vw
LwF =   = 0,0715 
Dari Fig. 11-27 Coulson untuk  nilai FLV tersebut nilai Kf = 0,0290   
c. Menghitung flooding vapour velocity (Uv) 
Surface tension (σ) = 18,3565 dyne/cm = 0,0184 N/m 
Kf dikoreksi dengan surface tension yaitu dikalikan dengan (σ/0,02)0,2 
Kf   = 0,0285 
v
vL
ρ
ρ- ρ
Kf  Uv =  
Uv   = 0,3755 m/s 
Diambil persen flooding 80%, sehingga Uv = 0,3004 m/s 
d. Menghitung maximum volumetric rate (Qv) dan luas permukaan aktif (An) 
Qv = V/ρv  = 0,8787 m3/s 
An = Qv/Uv = 2,9250 m2 
e. Menghitung luas kolom 
Trial downcomer = 15 % 
Ac   = An/(1-0,15) 
   = 3,4412 m2 
f. Menghitung diameter menara 
Dc   = 
0,5
π
4.Ac ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛  
   = 2,0937 m 
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   = 6,8692 ft 
Jadi diameter enriching = 2,0937 m 
g. Menentukan liquid flow patern 
Q  = 
Lρ
Lw  
Q = 17,1326 m3/jam = 0,0048 m3/s 
Dari fig.11.28 Coulson dapat dilihat bahwa aliran cross flow (single pass) 
h. Menentukan layout enriching section (di atas feed point) 
• Provosional plate design 
Diameter kolom  = 2,0937 m 
Luas area kolom (Ac) = 3,4412 m2 
Luas downcomer (Ad) = 15% Ac 
    = 0,5162 m2 
Net Area (An)   = Ac – Ad 
    = 2,9250 m2 
Active area (Aa)  = Ac - 2 Ad 
    = 2,41 m2 
Hole area (Ah)  = 5% Aa (trial awal) 
    = 0,12 m2 
Dari fig.11.31 Coulson untuk (Ad/Ac) = 0,15 maka lw/Dc = 0,80 
Panjang weir (lw)  = 1,76 m 
Diambil :  
Tinggi weir (hw)  = 40 mm (1,5 – 3,5 in) 
Diameter Hole  = 4 mm (2,5 – 12 mm) 
Tebal plate  = 4 mm  
(untuk material carbon steel diameter hole = tebal plate) 
• Cek weeping 
Maksimum liquid rate (Lw) = L/3600 
     = 3,6986 kg/s 
Diambil harga turn down ratio = 70% 
Minimum liquid rate pada 70% turn down ratio : 
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     = 2,5890 kg/s 
2/3
L .lwρ
Lw750how ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛=  
dimana : how = weir crest, mm liq 
               Lw = liquid rate, kg/s 
               Lw = weir length, m 
Diperoleh : 
Max how   = 15,05 mm liq 
Min how   = 11,86 mm liq 
Pada minimum rate = hw + how 
    = 51,86 mm 
dari fig. 11.30 Coulson diperoleh harga K2 = 29,50 
0,5
2
ρv
dh))0,9(25,4(K
Uh
−−=  
dimana : Uh = kecepatan uap melewati hole, m/s 
              dh = diameter hole, mm 
maka      Uh = 4,8527 m/s (weep point) 
Kecepatan minimum uap aktual (Vh) = 0,7.Qv/Ah = 5,1072 m/s 
Kecepatan minimum baik jika di atas weep point, jadi trial benar 
• Plate pressure drop (∆Pt) 
∆Pt = 9,81.10-3.ht.ρL  (persm. 11.87 Coulson) 
dimana : ∆Pt = total plate pressure drop, Pa/(N/m2) 
           ht = total plate pressure drop, mm liq 
ht = hd + (hw + how) + hr 
dimana : hd  = dry plate pressure drop, mm liq 
          hw  = height of weir 
          hw + how = head of clear liquid on plate, mm liq 
    = 55,05 mm liq 
          hr  = residual loss, mm liq 
hd = 51 (Vhmax/Co)2.( ρv/ρL) 
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kecepatan uap maksimum (Vhmax)  = Qv/Ah 
      = 7,30 m/s 
Dari fig. 11.34 Coulson untuk (dh/dia.hole) = 1 dan   
Ah/Ap ≈ Ah/Aa = 5% diperoleh Co = 0,68 
hd      = 33,64 mm liq 
hr     = 12,5.103/ρL   = 16,08 mm liq 
ht      = 104,77 mm liq 
∆Pt     = 798,75 Pa/(N/m2) 
• Downcomer liquid back-up 
Downcomer pressure drop 
Tinggi celah antara dinding downcomer dengan plate (hap) 
Diambil hap = hw – 10 mm 
   = 30 mm 
Luas area di bawah downcomer (Aap) = hap.lw 
      = 0,05 m2 
Ad   = 0,5162 m2 
Aap < Ad, maka Am = Aap 
2
L .Amρ
lw166hdc ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛=  
dimana : hdc = head loss in downcomer, mm 
          Am = downcomer area, m2 
hdc = 1,49 mm 
Back-upin downcomer (hb) 
hb  = (hw + how) + ht + hdc = 121,30 mm 
      = 0,12 m 
hb < 0,5.(plate spacing + weir height) 
hb < 0,170 m 
jadi, pemilihan plate spacing memenuhi syarat  
• Cek residence time (tr) 
lw
Ad.hb.ρ
tr L=  
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tr = 17,5 s 
Waktu tinggal minimal 3 detik, jadi memenuhi syarat. 
• Cek entrainment 
Actual percentage flooding for design area 
Uv = Qv/An = 0,3004 m/s 
V
VL
ρ
ρρ
Kfuf
−=  
dimana : uf = flooding vapour velocity, m/s 
          Kf = konstanta flooding, diperoleh dari fig. 11.27 
               Coulson 
           Untuk Flv = 0,0715 
           Diperoleh harga Kf = 0,029 
uf = 0,3755 m/s 
% flooding  = (uv/uf)*100 
   = 80% 
Flv  = 0,0715  
Dari fig. 11.29 diperoleh ψ = 0,05 
ψ < 0,1, maka memenuhi 
• Trial layout 
Digunakan tipe catridge    
Lebar calming zone   = 50 mm 
Lebar support ring untuk sectional plate = 50 mm 
• Perforated plate 
Dari fig. 11.32 untuk lw/Dc = 0,8, maka θc = 75° 
Angle subtended at plate edge be unperforated strip  
 = 180° - 75° 
 = 105° 
Panjang rata-rata unperforated strip = ((lw/Dc)-50.10-3)π(105°/180°) 
        = 1,3738 
Luas unperforated edge strip, Aup = 50.10-3.1,3738 
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      = 0,0687 m2 
Luas calming zone, Acz   = 2(50.10-3).(lw – 2. 50.10-3) 
      = 0,1575 m2 
Luas area total untuk perforasi, Ap = Aa – (Aup + Acz) 
      = 2,1826 m2 
Ah/Ap      = 0,0552 
Dari fig. 11.33 Coulson diperoleh lp/dh  = 3,75 
Pemilihan diameter hole memenuhi (di antara 2,5 –4) 
• Jumlah hole 
Luas area per hole     = 0,25.π.dh2 
      = 0,0000126 m2 
Jumlah hole    = 
holeper  area luas
Ah  
      = 9589 buah 
 
i. Menghitung tebal shell menara 
Bahan yang dipilih adalah carbon steel SA-283 grade .  
Dari Brownell diperoleh : 
Max. allowable stress (f) = 12650 psia 
Effisiensi pengelasan (E) = 0,8 double welded butt joint 
Corrotion allowable (C) = 0,1250 
Jari-jari (r)   = 0,5.Dc 
    = 1,0469 m 
    = 41,2150 in 
Tekanan operasi  = 1 atm 
Over design   = 10% 
Tekanan perancangan  = 1,1 atm 
    = 16,17 psi 
Tebal shell dapat dihitung dengan menggunakan persamaan 
C
PfE
rP
ts i +−
×=
6.0
 (persm. 13-1 Brownell) 
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ts = 0,1909 in 
Dipilih tebal shell standar = 0,25 in = 0,0064 m 
j. Menentukan tebal head atas 
Digunakan head bentuk torisperical dished head 
Bahan yang dipilih adalah carbon steel SA-283 graded C.  
Dari Brownell diperoleh : 
Max. allowable stress (f) = 12650 psia 
Effisiensi pengelasan (E) = 0,8 double welded butt joint 
Corrotion allowable (C) = 0,1250 
Tekanan operasi  = 1 atm 
Over design   = 10% 
Tekanan perancangan  = 1,1 atm 
    = 16,17 psi 
Tebal shell   = 0,25 in 
OD = ID + 2.ts  = 83 in 
Dari tabel 5.7 Brownell untuk OD = 83 in dan ts = 0,25 in diperoleh : 
rc = 132 in 
irc = 8,75 in 
Untuk icr > 6%.rc, berlaku rumus : 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+⋅=
5.0
325.0
icr
rw  (persm. 7.76 Brownell) 
w = 1,7210 
Tebal head (th) : 
C
pEf
wrpth +⋅−⋅⋅
⋅⋅=
2.02
 
th = 0,3065 in 
dipilih tebal head standar = 0,3125 in = 0,0079 m 
k. Menentukan tinggi head 
ID = 82,43 in 
Th = 0,3125 in 
Dari table 5.8 Brownell diperoleh sf  = 1,5 s/d 3 in 
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Dipilih sf = 2 in 
Dari persamaan untuk fig. 5.8 Brownell 
 
  
 
 
 
 
 
 
 BC = r – icr  =   123,25 in 
 AB= (ID/2) – icr  =   32,46 in 
 AC = ( ) ( )22 ABBC +  =  118,9 in 
 b = r – AC  = 13,10 in 
Tinggi head OA  = tebal head + b + sf  
= ( 0,3125 + 13,10 + 2) in 
= 15,6651 in  
= 0,3979 m 
= 1,3054 ft 
 
2. Seksi bawah menara (stripping) 
a. Kondisi operasi 
P = 1 atm 
T = 413,7009°K 
b. Menghitung parameter aliran (Kf) 
Densitas cairan distilat (ρL) = 734 kg/m3 
Densitas gas distilat (ρv) = 4,1471 kg/m3 
Lw = L/(3600. ρL)  = 7,5158 m3/s 
Vw = V/(3600. ρv)  = 4,0048 m3/s 
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L
LV ρ
ρv
Vw
LwF =   = 0,141 
Dari Fig. 11-27 Coulson untuk  nilai FLV tersebut nilai Kf = 0,0650   
c. Menghitung flooding vapour velocity (Uv) 
Surface tension (σ) = 20,6672 dyne/cm = 0,0207 N/m 
Kf dikoreksi dengan surface tension yaitu dikalikan dengan (σ/0,02)0,2 
Kf   = 0,0654 
v
vL
ρ
ρ- ρ
Kf  Uv =  
Uv   = 0,8682 m/s 
Diambil persen flooding 80%, sehingga Uv = 0,7814 m/s 
d. Menghitung maximum volumetric rate (Qv) dan luas permukaan aktif (An) 
Qv = V/ρv  = 0,9657 m3/s 
An = Qv/Uv = 1,2358 m2 
e. Menghitung luas kolom 
Trial downcomer = 20 % 
Ac   = An/(1-0,20) 
   = 1,5448 m2 
f. Menghitung diameter menara 
Dc   = 
0,5
π
4.Ac ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛  
   = 1,40 m 
   = 4,6024 ft 
Jadi diameter enriching = 1,4 m 
g. Menentukan liquid flow patern 
Q  = 
Lρ
Lw  
Q = 36,8404 m3/jam = 0,0102m3/s 
Dari fig.11.28 Coulson dapat dilihat bahwa aliran cross flow (single pass) 
h. Menentukan layout enriching section (di atas feed point) 
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• Provosional plate design 
Diameter kolom  = 2,0937 m (memakai diameter yang lebih 
   besar/ diameter seksi enriching) 
Luas area kolom (Ac) = 1,54 m2 
Luas downcomer (Ad) = 20% Ac 
    = 0,3090 m2 
Net Area (An)   = Ac – Ad 
    = 1,24 m2 
Active area (Aa)  = Ac - 2 Ad 
    = 0,93 m2 
Hole area (Ah)  = 10% Aa (trial awal) 
    = 0,09 m2 
Dari fig.11.31 Coulson untuk (Ad/Ac) = 0,2 maka lw/Dc = 0,88 
Panjang weir (lw)  = 1,84 m 
Diambil :  
Tinggi weir (hw)  = 40 mm (1,5 – 3,5 in) 
Diameter Hole  = 4 mm (2,5 – 12 mm) 
Tebal plate  = 4 mm  
(untuk material carbon steel diameter hole = tebal plate) 
• Cek weeping 
Maksimum liquid rate (Lw) = L/3600 
     = 7,5158 kg/s 
Diambil harga turn down ratio = 70% 
Minimum liquid rate pada 70% turn down ratio : 
     = 5,2611 kg/s 
2/3
L .lwρ
Lw750how ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛=  
dimana : how = weir crest, mm liq 
               Lw = liquid rate, kg/s 
               Lw = weir length, m 
Diperoleh : 
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Max how   = 23,52 mm liq 
Min how   = 18,54 mm liq 
Pada minimum rate = hw + how 
    = 51,86 mm 
dari fig. 11.30 Coulson diperoleh harga K2 = 30,30 
0,5
2
ρv
dh))0,9(25,4(K
Uh
−−=  
dimana : Uh = kecepatan uap melewati hole, m/s 
              dh = diameter hole, mm 
maka      Uh = 5,4212 m/s (weep point) 
Kecepatan minimum uap aktual (Vh) = 0,7.Qv/Ah = 6,6366 m/s 
Kecepatan minimum baik jika di atas weep point, jadi trial benar 
• Plate pressure drop (∆Pt) 
∆Pt = 9,81.10-3.ht.ρL  (persm. 11.87 Coulson) 
dimana : ∆Pt = total plate pressure drop, Pa/(N/m2) 
           ht = total plate pressure drop, mm liq 
ht = hd + (hw + how) + hr 
dimana : hd  = dry plate pressure drop, mm liq 
          hw  = height of weir 
          hw + how = head of clear liquid on plate, mm liq 
    = 63,52 mm liq 
          hr  = residual loss, mm liq 
hd = 51 (Vhmax/Co)2.( ρv/ρL) 
kecepatan uap maksimum (Vhmax)  = Qv/Ah 
      = 9,48 m/s 
Dari fig. 11.34 Coulson untuk (dh/dia.hole) = 1 dan   
Ah/Ap ≈ Ah/Aa = 10% diperoleh Co = 0,74 
hd      = 47,27 mm liq 
hr     = 12,5.103/ρL   = 17,02 mm liq 
ht      = 127,81 mm liq 
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∆Pt     = 920,86 Pa/(N/m2) 
• Downcomer liquid back-up 
Downcomer pressure drop 
Tinggi celah antara dinding downcomer dengan plate (hap) 
Diambil hap = hw – 10 mm 
   = 30 mm 
Luas area di bawah downcomer (Aap) = hap.lw 
      = 0,06 m2 
Ad   = 0,3090 m2 
Aap < Ad, maka Am = Aap 
2
L .Amρ
lw166hdc ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛=  
dimana : hdc = head loss in downcomer, mm 
          Am = downcomer area, m2 
hdc = 5,69 mm 
Back-upin downcomer (hb) 
hb  = (hw + how) + ht + hdc = 157,02 mm 
      = 0,16 m 
hb < 0,5.(plate spacing + weir height) 
hb < 0,170 m 
jadi, pemilihan plate spacing memenuhi syarat  
• Cek residence time (tr) 
lw
Ad.hb.ρtr L=  
tr = 5,9 s 
Waktu tinggal minimal 3 detik, jadi memenuhi syarat. 
• Cek entrainment 
Actual percentage flooding for design area 
Uv = Qv/An = 0,7111 m/s 
V
VL
ρ
ρρ
Kfuf
−=  
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dimana : uf = flooding vapour velocity, m/s 
          Kf = konstanta flooding, diperoleh dari fig. 11.27 
               Coulson 
           Untuk Flv  = 0,1410 
           Diperoleh harga Kf = 0,065 
uf = 0,8682 m/s 
% flooding  = (uv/uf)*100 
   = 82% 
Flv  = 0,1410  
Dari fig. 11.29 diperoleh ψ = 0,015 
ψ < 0,1, maka memenuhi 
• Trial layout 
Digunakan tipe catridge    
Lebar calming zone   = 50 mm 
Lebar support ring untuk sectional plate = 50 mm 
• Perforated plate 
Dari fig. 11.32 untuk lw/Dc = 0,88, maka θc = 90° 
Angle subtended at plate edge be unperforated strip  
 = 180° - 90° 
 = 90° 
Panjang rata-rata unperforated strip = ((lw/Dc)-50.10-3)π(90°/180°) 
         = 1,3031 
Luas unperforated edge strip, Aup = 50.10-3.1,3031 
      = 0,0652 m2 
Luas calming zone, Acz   = 2(50.10-3).(lw – 2. 50.10-3) 
      = 0,1742 m2 
Luas area total untuk perforasi, Ap = Aa – (Aup + Acz) 
      = 0,6875 m2 
Ah/Ap      = 0,1348 
Dari fig. 11.33 Coulson diperoleh lp/dh  = 2,8 
Pemilihan diameter hole memenuhi (di antara 2,5 –4) 
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• Jumlah hole 
Luas area per hole     = 0,25.π.dh2 
      = 0,0000126 m2 
Jumlah hole    = 
holeper  area luas
Ah  
      = 7380 buah 
 
i. Menghitung tebal shell menara 
Bahan yang dipilih adalah carbon steel SA-283 grade .  
Dari Brownell diperoleh : 
Max. allowable stress (f) = 12650 psia 
Effisiensi pengelasan (E) = 0,8 double welded butt joint 
Corrotion allowable (C) = 0,1250 
Jari-jari (r)   = 0,5.Dc 
    = 1,0469 m 
    = 41,2150 in 
Tekanan operasi  = 1 atm 
Over design   = 10% 
Tekanan perancangan  = 1,1 atm 
    = 16,17 psi 
Tebal shell dapat dihitung dengan menggunakan persamaan 
C
PfE
rPts i +−
×=
6.0
 (persm. 13-1 Brownell) 
ts = 0,1909 in 
Dipilih tebal shell standar = 0,25 in = 0,0064 m 
j. Menentukan tebal head atas 
Digunakan head bentuk torisperical dished head 
Bahan yang dipilih adalah carbon steel SA-283 graded C.  
Dari Brownell diperoleh : 
Max. allowable stress (f) = 12650 psia 
Effisiensi pengelasan (E) = 0,8 double welded butt joint 
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Corrotion allowable (C) = 0,1250 
Tekanan operasi  = 1 atm 
Over design   = 10% 
Tekanan perancangan  = 1,1 atm 
    = 16,17 psi 
Tebal shell   = 0,25 in 
OD = ID + 2.ts  = 83 in 
Dari tabel 5.7 Brownell untuk OD = 83 in dan ts = 0,25 in diperoleh : 
rc = 132 in 
irc = 8,75 in 
Untuk icr > 6%.rc, berlaku rumus : 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛+⋅=
5.0
325.0
icr
rw  (persm. 7.76 Brownell) 
w = 1,7210 
Tebal head (th) : 
C
pEf
wrpth +⋅−⋅⋅
⋅⋅=
2.02
 
th = 0,3065 in 
dipilih tebal head standar = 0,3125 in = 0,0079 m 
k. Menentukan tinggi head 
ID = 82,43 in 
Th = 0,3125 in 
Dari table 5.8 Brownell diperoleh sf  = 1,5 s/d 3 in 
Dipilih sf = 2 in 
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Dari persamaan untuk fig. 5.8 Brownell 
 
  
 
 
 
 
 
 
 BC = r – icr  =   123,25 in 
 AB= (ID/2) – icr  =   32,46 in 
 AC = ( ) ( )22 ABBC +  =  118,9 in 
 b = r – AC  = 13,10 in 
Tinggi head OA  = tebal head + b + sf  
= ( 0,3125 + 13,10 + 2) in 
= 15,6651 in  
= 0,3979 m 
= 1,3054 ft 
 
Jumlah plate  = 29 (termasuk reboiler) 
Tray spacing  = 0,30 m 
Diameter menara atas = 2,09 m 
Diameter menara bawah = 2,09 m (dibuat sama atas = bawah) 
Ht’ = 1,5.Datas  = 3,14 m = 10,30 ft 
Hb’= 2.Dbawah  = 4,19 m = 13,74 ft 
Support   = 10 ft  = 3,05 m 
H    = Ht’ + Hb’ + (ts x jumlah plate) + th atas 
    = 19,98 m 
    = 65,56 ft 
• Isolasi Menara 
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Panas konveksi (qc) 
qc = hc. A. (T3 – Ta)     ………........(1) 
A = Л. D. L      ………........(2) 
L = tinggi silinder reaktor 
D = diameter tangki hingga ke isolator   
= 2. R2 +2. ∆x      ………........(3) 
L = 1,2437 m 
Panas konduksi (qk) pada dinding dalam tangki hingga dinding luar tangki 
qc = qk       ………........(4) 
3 1
32
1 2
1 2
2 ( )
qk  
ln ln
k
L T T
RR
R R
k
π −
=
+
    ………........(5) 
∆x = R3 – R2      …….…........(6) 
Algoritma : 
Trial ∆x 
pers.(3) diperoleh D 
pera(2) diperoleh A 
pers (1) diperoleh qc 
pers (4) diperoleh qk 
pers (5) diperoleh R3 
pers (6) diperoleh ∆x 
                                                                                           
 
 
Dengan perhitungan excel diperoleh ∆x = 0,0736 m = 7,36 cm 
 
 
 
 
Not OK 
OK 
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PROGRAM MATLAB 
PROGRAM UTAMA 
clear all, clc 
global p xF yF xB y A B C D E alfaAvg q n m X 
% Program Menghitung Jumlah Plate Menara Distilasi - 02 (MD - 02) 
% Dikerjakan Oleh : 
%  
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%% 
%%%  NURDIAH RAHMAWATI       (I 0501005)  %%% 
%%%  LINA AGUSTINA           (I 0502033)  %%% 
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%% 
disp '  ' 
format short  
% 1 = 2 etil heksanal(LK)        
% 2 = 2 etil heksenal 
% 3 = 2 etil heksanol(HK)               
 
% Kondisi operasi 
p = 760; % mmHg 
tf= 160; % Suhu umpan masuk ke Menara distilasi (oC) 
Tf=tf + 273.15 ; % Suhu umpan masuk ke Menara distilasi (K)  
q  =0.618; 
 
 
% Umpan Masuk (kg/jam) : 
 
mF1 = 368.4112; 
mF2 = 410.0788; 
mF3 = 12632.3565;   
 
% Hasil Atas (kg/jam) : 
 
mD1 = 360.0323; 
mD2 = 390.8308; 
mD3 = 17.8224; 
 
% Berat Molekul : 
 
BM1  = 128.2140; 
BM2  = 126.2140; 
BM3  = 130.230; 
 
BM = [BM1 BM2 BM3] ; 
 
% Perhitungan fraksi mol umpan 
mF   = [mF1 mF2 mF3] ;  
molF = mF ./ BM ; 
Feed = sum(molF) ; 
xF   = molF / Feed ; 
 
% Perhitungan fraksi mol distilat 
mD      = [mD1 mD2 mD3] ; 
molD    = mD ./ BM ; 
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Distilat = sum(molD) ; 
xD      = molD / Distilat ; 
 
% Hasil Bawah (kg/jam) : 
mB      = mF - mD ; 
molB    = mB ./ BM ; 
Bottom =  sum(molB) ; 
xB      = molB / Bottom ; 
 
% Display  
bb(:,2) = mD' ; 
bb(:,3) = mB' ; 
bb(:,1) = mD' + mB' ; 
 
 
% Konstanta Antoine 
A = [8.9124 6.7204 1.8311E2]; 
B = [-3.2254E3 -3.0212E3 -9.9679E3]; 
C = [2.8038 3.2591 -6.3556E1]; 
D = [-1.5918E-2 -1.4190E-2 2.4581E-2]; 
E = [9.0787E-6 7.6392e-6 3.4324E-13]; 
% Evaluasi Kondisi Umpan masuk Menara Distilasi 
yF = xF ; %syms T 
%po_dew= inline ( sum(p * yF./ 10.^(A + B./T + C.*log(T)/log(10) + 
D.*T + E.*T.^2)) - 1 ); 
TdewF = fzero(@po_dew,380) ; 
tdewF  = TdewF  - 273.15 ; 
 
%po_bub= inline(sum(10.^(A + B./T + C.*log(T)/log(10) + D.*T + 
E.*T.^2) .* xF / p) - 1 ); 
TbubF = fzero(@po_bub,380) ;  
tbubF = TbubF - 273.15 ; 
 
disp(['Suhu bubble point umpan = ' num2str(TbubF) ' K   = ' 
num2str(tbubF) ' oC']) 
disp(['Suhu dew point umpan    = ' num2str(TdewF) ' K   = ' 
num2str(tdewF) ' oC']) 
disp(['Suhu umpan masuk        = ' num2str(Tf) ' K     = ' 
num2str(tf) ' oC']) 
 
if tf < tbubF 
    disp 'Umpan berada dalam kondisi subcooled' 
elseif tf > tdewF 
    disp 'Umpan berada dalam kondisi superheated vapor' 
else 
    disp 'Umpan berada dalam kondisi campuran dua fase' 
end 
 
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%
%%%%%%%%%%%% 
% Mencari suhu atas menara : 
xo = xD ; 
y(1,:) = xD ; 
% cek= inline(sum(p * y(1,:)./ 10.^(A + B./T + C.*log(T)/log(10) + 
D.*T + E.*T.^2)) - 1) ; 
Tn(1) = fzero(@cek,340) ; 
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%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%
%%%%%%%%%%%% 
%Mencari suhu bawah menara : 
 
% Y = Lm/Vm*xB - B/Vm*xB  
% CEK= inline(sum(xB .* 10.^(A + B./T + C.*log(T)/log(10) + D.*T + 
E.*T.^2)/p) - 1) ; 
Tm(1) = fzero(@CEK1,400)  
 
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%
%%%%%%%%%%%%% 
 
 
% Perhitungan koreksi nilai distribusi komponen 
Potop = 10.^(A + B./Tn(1) + C.*log10(Tn(1)) + D.*Tn(1) + 
E.*Tn(1)^2) ; 
Pobot = 10.^(A + B./Tm(1) + C.*log10(Tm(1)) + D.*Tm(1) + 
E.*Tm(1)^2) ; 
Kitop = Potop / p ; 
Kibot = Pobot / p ; 
KHKtop = Kitop(3) ; 
KHKbot = Kibot(3) ; 
Kibot = Pobot / p ; 
alfatop = Kitop / KHKtop ;  
alfabot = Kibot / KHKbot ; 
alfaAvg = (alfatop .* alfabot) .^ 0.5  
alfaAvgLK = alfaAvg(1) ; 
di_bi = mD ./ mB ; 
di_biLK = di_bi(1) ;  
di_biHK = di_bi(3) ; 
Afenske = log10(di_biHK) ; 
Cfenske = (log10(di_biLK) - Afenske) / log10(alfaAvgLK) ; 
disp(['Persamaan Fenske:  log(di/bi) = ' num2str(Afenske) ' + ' 
num2str(Cfenske) 'log(alfa i)']) 
 
di_bi_koreksi = 10.^(Afenske + Cfenske * log10(alfaAvg)) ; 
di_koreksi = mF ./ ((1./di_bi_koreksi) + 1) ; 
bi_koreksi = mF ./ (di_bi_koreksi + 1) ; 
dif_d = mD - di_koreksi ;  
dif_b = mB - bi_koreksi ; 
tol_d = sum(abs(dif_d)) ; 
tol_b = sum(abs(dif_b)) ; 
if tol_d > 0.1 
    mD = di_koreksi ; 
else 
    mD = mD ; 
end 
if tol_b > 0.1 
    mB = bi_koreksi ; 
else 
    mB = mB ; 
end 
 
 
% Perhitungan Baru : 
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molD    = mD ./ BM ; 
Distilat = sum(molD) ; 
xD      = molD / Distilat ; 
 
 
molB    = mB ./ BM ; 
Bottom =  sum(molB) ; 
xB      = molB / Bottom ; 
 
aa(:,2) = mD' ; 
aa(:,3) = mB' ; 
aa(:,1) = mD' + mB' ; 
format short  
 
 
disp ' ' 
disp ' Komposisi sebelum dilakukan cek distribusi : ' 
disp ' ' 
disp ' Feed   Distilat  Bottom ' 
format long g 
disp([bb]) 
 
disp ' ' 
disp ' Komposisi setelah dilakukan cek distribusi : ' 
disp ' ' 
disp ' Feed   Distilat  Bottom ' 
format long g 
disp([aa]) 
 
 
format short g 
 
 
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%
%%%%%%%%%%%%% 
% Mencari nilai Refluks minimum (Rmin) 
 
teta = fzero(@cekteta,3) ; 
 
Rmp1 = sum((alfaAvg.*xD)./(alfaAvg - teta)) ; 
Rmin = Rmp1 - 1 ; 
R    = 1.5*Rmin  
 
%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%%
%%%%%%%%%%%%% 
 
% Perhitungan Seksi Enriching 
L  = R*Distilat ; 
V = Distilat*(R+1) ; 
x(1,:) = p * y(1,:)./ 10.^(A + B./Tn(1) + C.*log10(Tn(1)) + 
D.*Tn(1) + E.*Tn(1).^2) ; 
xLKperxHK = xF(1)/xF(3); 
disp '  ' 
disp(['xLK/xHK = ' num2str(xLKperxHK)]) 
disp '  ' 
for n = 1:300 
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    y(n+1,:) = L/V*x(n,:) + Distilat/V*xD ; 
    Tn(n+1) = fzero(@chek,300) ; 
    x(n+1,:) = p * y(n+1,:)./ 10.^(A + B./Tn(n+1) + 
C.*log10(Tn(n+1)) + D.*Tn(n+1) + E.*Tn(n+1).^2) ; 
    LKpHK = x(n+1,1)/x(n+1,3) ; 
    if LKpHK < xLKperxHK 
        break 
    end 
end 
disp 'Komposisi fraksi mol pada plate paling bawah seksi Enriching 
: ' 
disp(['  ' num2str(x(n,:))]) 
disp '  ' 
disp 'Komposisi fraksi mol umpan masuk ke menara:' 
disp(['  ' num2str(xF)]) 
disp(['Jumlah Stage pada seksi atas = ' num2str(n+1)]) 
disp '   ======================================= ' 
disp(['    C8H16O       C8H14O       C8H18O       T ' ]) 
disp '   ======================================= ' 
disp([x Tn']) 
 
 
 
% Perhitungan seksi Stripping 
Vm = V ; 
Lm = L + Feed ; 
X(1,:) = xB ; 
Y(1,:) =  X(1,:).* 10.^(A + B./Tm(1) + C.*log10(Tm(1)) + D.*Tm(1) 
+ E.*Tm(1).^2)/p  ; 
 
% Y(1)= 
for m = 1:300 
    X(m+1,:) = Vm/Lm*Y(m,:) + Bottom/Lm*xB ; 
    %CEK= inline(sum( X(m+1,:).* 10.^(A + B./T + C.*log10(T) + 
D.*T + E.*T.^2)/p) - 1) ; 
    Tm(m+1) = fzero(@CEK01,300) ; 
    Y(m+1,:) =  X(m+1,:).* 10.^(A + B./Tm(m+1) + C.*log10(Tm(m+1)) 
+ D.*Tm(m+1) + E.*Tm(m+1).^2)/p ; 
    LKpHKm = X(m+1,1)/X(m+1,3) ; 
    if LKpHKm > xLKperxHK 
        break 
    end 
end 
LKpHKm ; 
 
disp 'Komposisi fraksi mol pada plate paling atas seksi Stripping 
: ' 
disp(['  ' num2str(X(m,:))]) 
disp '  ' 
disp 'Komposisi fraksi mol umpan masuk ke menara:' 
disp(['  ' num2str(xF)]) 
disp(['Jumlah Stage pada seksi bawah = ' num2str(m+1)]) 
disp '   ======================================= ' 
disp(['    C8H16O       C8H14O       C8H18O      T ' ]) 
disp '   ======================================= ' 
disp([X Tm']) 
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disp '  ' 
disp(['Jumlah stage total  tdk termasuk reboiler parsial = ' 
num2str(m+n+1)]) 
disp(['Suhu atas menara  = ' num2str(Tn(1)-273.15) ' oC']) 
disp(['Suhu bawah menara = ' num2str(Tm(1)-273.15) ' oC']) 
disp(['Suhu umpan masuk  = ' num2str(tf) ' oC']) 
 
% % 
==================================================================
====== % 
disp(['Teta = ' num2str(teta)]) 
disp(['Rmin = ' num2str(Rmin)]) 
 
 
 
PROGRAM SUBRUTIN 
function fcek = cek(T) 
global p xF yF y A B C D E  
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
xi= p * y(1,:)./ poi ; 
fcek = sum(xi) - 1 ; 
 
function fCEK01 = CEK01(T) 
global p xF yF xB y A B C D E m X 
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
yi= poi .* X(m+1,:)./ p ; 
fCEK01 = sum(yi) – 1 
function fCEK = CEK1(T) 
global p xF yF xB y A B C D E  
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
yi= poi .* xB./ p ; 
fCEK = sum(yi) - 1 ; 
function fteta = cekteta(teta) 
global xF alfaAvg q 
fteta = sum(xF.* alfaAvg ./(alfaAvg - teta)) - (1-q) ; 
 
function fcek2 = chek(T) 
global p xF yF y A B C D E n  
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
xi= p * y(n+1,:)./ poi ; 
fcek2 = sum(xi) - 1 ; 
 
function fpobub = po_bub(T) 
global p xF yF A B C D E  
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
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yi= poi .* xF / p ;  
sigyi = sum(yi) ; 
fpobub = sigyi - 1 ; 
 
function fpodew = po_dew(T) 
global p yF A B C D E  
log10_poi = A + B./T + C.*log10(T) + D.*T + E.*T.^2 ; 
poi = 10.^(log10_poi) ; 
xi= p * yF./ poi ; 
sigxi = sum(xi) ; 
fpodew = sigxi - 1 ; 
 
 
HASIL 
Suhu bubble point umpan = 410.2803 K   = 137.1303 oC 
Suhu dew point umpan    = 412.6957 K   = 139.5457 oC 
Suhu umpan masuk        = 433.15 K     = 160 oC 
Umpan berada dalam kondisi superheated vapor 
 
Tm = 
 
  413.7009 
 
 
alfaAvg = 
 
    3.9856    3.6772    1.0000 
 
Persamaan Fenske:  log(di/bi) = -2.8499 + 7.4657log(alfa i) 
  
 Komposisi sebelum dilakukan cek distribusi :  
  
 Feed   Distilat  Bottom  
                  368.4112                  360.0323          
8.37889999999999 
                  410.0788                  390.8308                    
19.248 
                12632.3565                   17.8224                
12614.5341 
 
  
 Komposisi setelah dilakukan cek distribusi :  
  
 Feed   Distilat  Bottom  
                  368.4112                  360.0323          
8.37889999999999 
                  410.0788           393.37602488827          
16.7027751117305 
                12632.3565                   17.8224                
12614.5341 
 
 
R = 
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       17.263 
 
   
xLK/xHK = 0.029623 
   
Komposisi fraksi mol pada plate paling bawah seksi Enriching :  
  0.031669    0.046923     0.92141 
   
Komposisi fraksi mol umpan masuk ke menara: 
  0.027864    0.031507     0.94063 
Jumlah Stage pada seksi atas = 6 
   =======================================  
    C8H16O       C8H14O       C8H18O       T  
   =======================================  
      0.41537      0.49243     0.092201        380.6 
      0.31323      0.39875      0.28802       385.31 
      0.17321      0.23646      0.59033       394.55 
     0.074276      0.10757      0.81816       403.94 
     0.031669     0.046923      0.92141       409.23 
     0.017159      0.02456      0.95828       411.32 
 
Komposisi fraksi mol pada plate paling atas seksi Stripping :  
  0.0203    0.028208     0.95149 
   
Komposisi fraksi mol umpan masuk ke menara: 
  0.027864    0.031507     0.94063 
Jumlah Stage pada seksi bawah = 7 
   =======================================  
    C8H16O       C8H14O       C8H18O      T  
   =======================================  
    0.0006733    0.0013634      0.99796        413.7 
    0.0015594    0.0029438      0.99526       413.57 
    0.0031858    0.0055975      0.99122        413.3 
    0.0061318     0.009992      0.98388       412.85 
     0.011357      0.01711      0.97153       412.11 
       0.0203     0.028208      0.95149       410.92 
     0.034744     0.044469      0.92079       409.18 
 
   
Jumlah stage total  tdk termasuk reboiler parsial = 12 
Suhu atas menara  = 107.4451 oC 
Suhu bawah menara = 140.5509 oC 
Suhu umpan masuk  = 160 oC 
Teta = 3.4662 
Rmin = 11.5087 
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FLASH DRUM 
 
 
Tujuan  :  menurunkan tekanan dari 10 atm menjadi 5 atm 
 
Penentuan Kondisi Operasi Flash Distillation 
log10 (P) = A + B/T + C.log10 (T) + D.T + E.T2; mmHg, T=K 
Komponen A B C  D  E 
isobutiraldehid 89,6241 -4,2317E+03 -3,1724E+01 1,7799E-02 2,8054E-12 
n-butiraldehid 66,8411 -3,6784E+03 -2,2609E+01 1,1697E-02 2,9647E-13 
H2O 29,8605 -3,1522E+03 -7,3037E+00 2,4247E-09 1,8090E-06 
TPP -2,5257 -4,7269E+03 6,7467E+00 -1,2384E-02 4,1401E-06 
 
T keluar     = 354,02 K  =80,87 C 
P = 5,0000 atm  
V/F = 1,1480E-03 
V   = 0,4386 
L   =    381,6455 
Input, L CD-1 & Top D-01   
Komponen F-1 
Kgmol Kg fr mol, zi 
P°, atm Ki xi 
isobutiraldehid 3,6488 263,1011 0,0095 1,68209844 3,3642E-01 0,0096 
n-butiraldehid 199,6912 14.399,1327 0,5226 1,202030481 2,4041E-01 0,5231 
H2O 178,7442 3.220,2549 0,4678 0,484237566 9,6848E-02 0,4683 
TPP 0,0000 0,0125 0,0000 3,7466E-06 7,4932E-07 0,0000 
Total 382,0842 17.882,5012 1,0000     1,0009
       
INPUT OUTPUT 
L CD-1 & top D-1 V F-1  L F-1  Komponen CD-1 
  Kgmol Kg Kgmol Kg Kgmol Kg 
isobutiraldehid 3,6488 263,1011 0,0014 0,1017 3,6473 262,9994 
n-butiraldehid 199,6912 14.399,1327 0,0552 3,9773 199,6360 14.395,1554 
H2O 178,7442 3.220,2549 0,0199 0,3584 178,7243 3.219,8965 
TPP 0,0000 0,0125 0,0000 0,0000 0,0000 0,0125 
Total 382,0842 17.882,5012 0,0765 4,4374 382,0077 17.878,0638
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   382,0842 17.882,5012 
 
 
Perancangan Dimensi Flash Distilation 
Kondisi Operasi : 
P     =5,0000 atm   =3800 mmHg = 73,5 Psi  =5,0663 bar 
T     =80,87 C      =354,02 K 
Laju umpan masuk  =17882,5012 kg / jam 
Laju Uap Keluar      =4,4374 kg / jam 
Laju cairan keluar   =17878,0638 kg / jam 
 
1. Menghitung densitas uap dan cairan 
Menghitung densitas uap  
densitas   =    Bmcamp * P / R* T 
Komponen kmol yi  BM BM * yi Tc ( K ) Pc ( atm) Tc*yi Pc*yi 
isobutiraldehid 0,0014 0,0184 72,1070 1,3299 507 41,5 9,3508 0,7654 
n-butiraldehid 0,0552 0,7214 72,1070 52,0171 525 40,5 378,7283 29,2162 
H2O 0,0199 0,2602 18,016 4,6872 647,13 220,5 168,3634 57,3673 
Total 0,0765 1   58,0342     556,4425 87,3489
 
Komponen yi ωi ωi.yi 
isobutiraldehid 0,0184 0,37 0,0068 
n-butiraldehid 0,7214 0,345 0,2489 
H2O 0,2602 0,345 0,0898 
Total 1  0,3455 
 
Bmcamp =58,0342 g / mol 
       R     = 82,057 cm3.atm / mol.K 
       P     = 5,0000 atm  
       T     = 354,02 K  
Tr = T / Tc =0,6362 
Pr = P / Pc =0,0572 
B0 = 0.083 - 0.422/(Tr^1.6)  = -0,7870 
B1 = 0.139 - 0.72/(Tr^4.2)  = -4,6714 
B.Pc/R.Tc = Bo + ω.B1 = -2,4008 
Z = 1 + (B.Pc/R.Tc) .(Pr/Tr)  = 0,7840 
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densitas gas = ( BM camp * P ) / ( R * T  * Z ) = 0,0127 g/cm3 = 12,7408 kg / m3 
 
Menghitung densitas cairan 
komponen Fr. Massa A B Tc (K) n (1-T/Tc)^n ρ (g/ml)  ρ (kg/m3) 
isobutiraldehid 0,0147 0,27294 0,25695 507 0,28571 0,7101 0,7164 716,3713 
n-butiraldehid 0,8052 0,26623 0,2482 525 0,2857 0,7258 0,7320 731,9741 
H2O 0,1801 0,3471 0,274 647,13 0,28571 0,7975 0,9746 974,6410 
TPP 0,0000 0,4733 0,3532 1.008 0,5547 0,7866 1,0732 1073,2057 
 
Komponen  Fr. Massa ρc (kg/m3)  
isobutiraldehid 0,0147 10,5383  
n-butiraldehid 0,8052 589,3748  
H2O 0,1801 175,5360  
TPP 0,0000 0,0007  
Total 1,0000 775,4499  
 
2. Menghitung laju volumetrik  uap dan cairan 
Laju Volumetrik uap yang terbentuk   = Vuap / densitas uap 
 =  0,3483 m3 / jam = 0,0001 m3 / s =  v 
Laju Volumetrik cairan yang terbentuk = Vcairan / densitas cairan 
= 23,0551  m3 / jam 0,0064 m3 / s =  vL 
 
3. Menghitung kecepatan uap maksimum 
U vapor max =  K*((pL - pV)/pV)0.5  (Rule of Thumb for Chemical engineers . P. 107 ) 
U max vapor = kecepatan uap maksimum ( ft/detik ) 
WL = Laju cairan keluar =17878,0638 kg/jam  =10,9485 lb / detik 
WV = Laju uap keluar    =4,4374 kg/jam  =0,0027 lb / detik 
pV = densitas uap     =12,7408 kg/m3 =0,7954 lbm/ft3 
pL = densitas cairan  =775,4499 kg/m3 =48,4096 lbm/ft3 
 
Flv =  (WL/WV)*(pV/pL)^0.5 =516,4351 
K = exp (A + B ln Flv + C (ln Flv)^2 + D (ln Flv)^3 + E (ln Flv)^4)          (Wankat, hal. 69) 
 A  = -1,177478097   
 B  = -0,31458046   
 C  = -0,117074409   
 D  = -0,009522867   
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 E  = -0,001014852   
 K  = 9,36586E-06   
 
U vapor max    =0,0001 ft / s   =0,0000 m/s 
Dc = ((4*Vw)/(3.14*pV*Umax))0.5                     ( Coulson 11.80 ) 
Dc = diameter minimum untuk bagian uap flash drum 
Dc   = 2,3621 m = 92,9971 in 
 
 
4. Menentukan diameter Flash drum 
Untuk perancangan di tentukan diameter  Flash distilation    =96 in =2,4384 m 
Range diameter Flash drum: 0.3 - 4 m                  ( Ulrich . Tabel . 4-18 ) 
Pemilihan diameter  kelipatan 6 inchi        ( rule of thumb for chemical engineer p. 108 ) 
Untuk perancangan diambil H / D = 3               ( untuk tekanan dib awah 18 bar ) 
Jadi H   =288 in = 7,3152 m ( Ulrich . Tabel . 4-18 ) 
 
5. Menghitung tinggi cairan  di flash distilation 
Untuk flash distilation, ditentukan waktu tinggal cairan dalam flash distilation =600 detik 
( Ulrich tabel. 4 - 18 ) 
Laju volumetrik cairan  =0,0064 m3 / s 
Jadi : Volume Cairan =  laju volumetrik cairan * waktu tinggal = 3,8425 m3 = 234485,5323 in3 
Perancangan dipilih :  untuk tekanan rendah 15 - 200 Psi, bentuk atap dan dasarnya  torispherical 
dished head 
D = 96 in = 2,4384 m 
maka  : V =  V shell  +   V head 
V   =0,25*3,14 * D2 * HL   +    V head 
V   = 0,25 * 3,14 * D2 * HL +  0,000049 D3 
V   =7234,5600 HL   +0,0141 
234485,5323 = 7234,5600 HL   +0,0141 
HL     =32,4118 in = 0,8233 m  
Jadi    : H shell    =7,3152 m 
H cairan  =0,8233 m 
D shell    =2,4384 m 
 
6. Menghitung tebal shell 
Menghitung tebal shell (ts) 
ts    = P  x ri / (f x E - 0.6.P) + C     pers 13.1 Brownell 
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dengan 
ts     = tebal shell, in 
P      = internal pressure, psia 
ri      = inside radius, in 
ƒ       = allowwable stresses, psi 
E      = joint efficiency   =95%(single welded butt joint with backing strip 
C      = corrosion allowance, in 
 
Dipilih bahan shell  : carbon steel SA 283 grade C     (tabel 13.2) 
spesifikasi      : Allowwable stresses ( ƒ )  = 12650 psi 
Corrosion allowwance ( c )  = 0,125 in           ( Appendix D, item 4, Brownell & Young) 
 
P operasi  =5,0000 atm 
Over design 20 % 
P design  = 5,5 atm   =80,85 psi 
T  =80,87 C 
ri    =48 in              (ri = jari jari shell) 
sehingga : 
ts              =0,3242 + 0,125 = 0,4492 in 
 dipakai tebal shell standar             = 0,5 in   =12,7 mm 
 
7. Menghitung dimensi head 
Menghitung tebal head 
ODs    =   ID  + 2ts = 96,0000 in   + (2 x 0,5) = 97,0000 in              =2463,8000 mm 
dari table 5.7 Brownell & Young, untuk OD     =97,0000 in dan t = ½ in 
interpolasi icr r 
96 5 7/8 96 
102 6 1/8 96 
icr      = 5,9167 
r         =96,0000 
untuk icr > 6% r, berlaku rumus :  w     =     (pers. 7.76, Brownell) 
6% r =5,7600 < icr 
w = 1,7570 
 
t head =  
 
th = 0,5678 in + 0,125 in =0,6928 in 
( )1 3 r i c r4 +
P x r x w
2 x f x E 0 .2 P
C+−
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th perancangan  =0,75 in       =19,05 mm 
 
ODh   = IDh  + 2th = 96,0000 in   +   (2 x0,75) = 97,5000  in = 2476,5000 mm 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Menghitung tinggi head (OA) 
dari tabel 5.8 Brownell & Young, untuk thead = 3/4 in 
diperoleh range sf  1 1/2 s/d 4 
dipakai, sf     =2,75 
dari persamaan untuk fig. 5.8 Brownell & Young : 
a       = ID/2  = 48,0000 in 
AB   = a - icr   =48,0000 in      -5,9167 in      =42,0833 in 
BC   = r - icr  =96,0000 in      -5,9167 in      =90,0833 in 
AC   =                                          = 79,6492 in 
b      = r -AC   = 96,0000 in      -79,6492 in = 16,3508 in 
OA = sf + b + thead = 2,75 in + 16,3508 in + 0,75 in  
= 19,8508 in    =78,1526 mm 
 
8. Menghitung tinggi flash Distilation keseluruhan 
Diameter  = 2,4384 m = 96 in 
Tinggi Total FD   =   H  + 2 ( OA ) = 7,5909 m = 298,8545 in 
 
9. Menentukan Lokasi Umpan Masuk 
Persamaan yang digunakan adalah : 
Log ( n/m) = 0.206 * log((B/D)(xHKf/xLKf)((xLKb/xHKd)^2))                          ( Brown   332 ) 
dengan : 
n = jarak diatas lokasi umpan masuk ( m ) 
m = jarak dibawah lokasi umpan masuk ( m ) 
B = laju alir produk bawah ( kmol / jam ) 
bicr
sf
OA
a
r
t
ID
OD
AB
C
22 ABBC −
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran Flash Drum 
 
D = laju alir produk atas ( kmol / jam ) 
Dari neraca massa flash distillation : 
 Komponen F xF D xD B xB  
 isobutiraldehid 3,6488 0,0095 0,0014 0,0184 3,6473 0,0095  
 n-butiraldehid 199,6912 0,5226 0,0552 0,7214 199,6360 0,5226  
 H2O 178,7442 0,4678 0,0199 0,2602 178,7243 0,4679  
 TPP 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000  
   382,0842 1,0000 0,0765 1,0000 382,0077 1  
 
log (n/m) =0,8768 
(n/m)    =7,5301 
n   =7,5301 m 
tinggi drum ( tidak termasuk head ) = 7,3152 meter 
n + m   =7,3152 
7,5301 m  +  m  = 7,3152 
8,5301 m     =7,3152 
m     =0,8576 meter 
jadi umpan masuk pada jarak   =0,8576 meter dihitung dari dasar drum ( tidak termasuk head)  
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 TANGKI NaOH 
  
Kode      : T-02  
Fungsi    : Menyimpan larutan katalis NaOH 
Kondisi operasi  :  P = 1 atm = 14,7 psia 
 T = 30 oC = 303,15 K 
Tujuan : 1. Menentukan tipe tangki 
2. Menentukan bahan konstruksi 
3. Menentukan kondisi operasi penyimpanan 
4. Menentukan kapasitas larutan NaOH yang disimpan 
5. Menentukan dimensi tangki 
 
1. Menentukan Tipe Tangki  
Dalam perancangan ini dipilih tipe tangki silinder tegak dengan dasar datar (flat 
bottom) dan bagian atas berbentuk kerucut (conical), dengan alasan : 
a. Tangki mampu menampung dalam kapasitas yang besar dengan konstruksi 
yang mudah sehingga lebih ekonomis 
b. Kondisi operasi pada 1 atm 
2. Menentukan Bahan Konstruksi 
Dalam perancangan dipilih bahan konstruksi tangki  Carbon steel SA 283 grade C 
dengan pertimbangan :   
a. Tahan terhadap korosi 
b. Kekuatan baik 
c. Harga murah 
3. Menentukan kondisi operasi penyimpanan 
Diinginkan suhu penyimpanan di bawah suhu bubble point pada tekanan tertentu. 
Tsimpan = 30 oC = 303,15 K 
T bubble point =107,55 oC = 380,70 K 
Data tekanan uap : log10 (P) = A + B/T + C.log10 (T) + D.T + E.T2; mmHg, T=K 
Komponen A B C D E BM 
NaOH  -48,2774 -1,93E+03 1,70E+01 2,96E-11 -8,7510E-07 39,999
Na2CO3 -8,9124 -3,22E+03 2,80E+00 -1,59E-11 9,0787E-06 105,993
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H2O 29,8605 -3,15E+03 -7,30E+00 2,42E-09 1,8090E-06 18,016
 
  
Komponen kg/jam kgmol/jam xi Po ki yi 
NaOH  28,7659 0,7192 0,2305 3,19666E-13 
3,19666E-
13 7,36945E-14
Na2CO3 0,0576 0,0005 0,0002 1,93055E-12 
1,93055E-
12 3,36583E-16
H2O 43,2353 2,3998 0,7693 1,30026572 1,30026572 1,000281147
 72,0588 3,1195 1,0000   1,000281147
Tsimpan < T bubble point maka penyimpanan dilakukan dalam fase cair. 
 
4. Menentukan kapasitas larutan NaOH yang disimpan 
Larutan NaOH yang digunakan =72,0588 kg/jam 
Direncanakan untuk penyimpanan selama : 30 hari 
Volume tangki yang dibutuhkan = 51.882,3112 kg = 23.533,6620 lbm 
Kondisi penyimpanan : 1 atm, 30 C 
Densitas larutan NaOH 40 % adalah sebagai berikut :   (Perry, p.2-105) 
y = -0,0007x + 1,4436
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Densitas larutan NaOH pada kondisi penyimpanan = 1,4226 g/cm3  = 88,8129 lbm/ft3 
Volume larutan 2-EH = 264,9802 ft3 
Over design = 20 % 
Volume Perancangan tangki 2-EH = 317,9762 ft3 = 56,6376 bbl 
 
5. Menentukan dimensi tangki 
a. Untuk tangki berukuran kecil, diambil D = H 
Volume Tangki  : V   =  0,25 x 3,14 x D2 x H 
317,9762 ft3 = 0,7850 D2 x D 
T°C Densitas, g/cm3 
0,00 1,4435 
15,00 1,4334 
20,00 1,4300 
40,00 1,4164 
60,00 1,4027 
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317,9762 ft3 = 0,7850 D3 
D3  =405,07 ft3 
D = 7,3990 ft = 2,2553 m 
H = 7,3990 ft = 2,2553 m 
 
b. Menghitung tinggi cairan di dalam tangki 
V cairan = 56,3692 bbl 
V cairan = 0,25 . 3,14 . D2 . H cairan 
Hcairan=V cairan /(0,25 .3,14 D^2)  = 6,1463 ft = 1,8734 m 
 
c. Menghitung Tebal Shell Silinder 
Bahan konstruksi dipilih : Carbon steel SA 283 Grade C 
Persamaan yang dipakai : 
Tebal plate dirumuskan sebagai berikut :    
(Brownell, pers.3.16) 
(Brownell, pers.3.17) 
sehingga : 
 
 
 
dengan : 
ts      = tebal shell minimum, in    
Pin      = tekanan dalam tangki, psi =  14,7 psi 
Untuk perancangan tekanan  = 1,2 x tekanan operasi   = 17,64 psi 
D      = diameter tangki, in  = 88,7884 in 
f       = allowable stress, psi = 12650 psi 
E      = efisiensi pengelasan = 80%  
c      = faktor korosi = 0,125  
H     = tinggi tangki, ft = 88,7884 in 
r       = densitas campuran, lb/ft3 =  88,8129  
 
ts     = 0,0774 + 0,2375 + 0,125 = 0,4399 in 
144
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Dipakai tebal shell standar = 0,5 in 
 
d. Menentukan tebal bottom 
Tebal bottom yang dipakai yaitu  = 0,25 in  (Brownell hal 58) 
 
e. Menentukan tebal roof 
Tebal roof yang dipakai yaitu  = 0,5 in 
 
f. Menentukan sudut θ pada roof 
Direncanakan head berbentuk conical roof dan menggunakan bahan yang 
sama. 
 
 
               θ                                     h 
 
 
                                  D/2 
 
 
 
 
 
min sin θ = D / (430 * I) 
dengan : 
θ    = sudut cone roof terhadap horisontal 
D    = diameter tangki, ft 
I     = tebal cone roof, in 
min sin θ = 0,034414109 
min θ = 1,973172918 o 
 
g. Menentukan tinggi roof  
Tinggi roof,  h    =  (D / 2) * tg θ 
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tg θ = 0,034434506  
h    = 0,1274 ft = 1,5287 in = 0,0388 m 
  
 
Resume      
Tangki Katalis Larutan NaOH     
Kode     : T-02     
Fungsi   : Menyimpan larutan katalis NaOH selama  30 hari  
Tipe      : Silinder tegak dengan dasar datar (flat bottom) dan bagian atas conical roof  
Jumlah  : 1     
Kondisi operasi    : P    = 1 atm 
  T    = 30 oC 
Bahan konstruksi  :     Carbon  Steel SA 283 grade C    
Dimensi :   Dia. tangki     =  7,3990 ft    = 2,2553 m 
   Tinggi tangki  =  7,3990 ft    = 2,2553 m 
   Tebal shell :  0,5000 in   
   Tebal bottom =  0,25 in   
   Tebal roof     =  0,5 in   
   Tinggi roof    =  0,1274 ft    = 0,0388 m 
   Kemiringan roof   = 1,973172918
 
 
 
   Tinggi total    =  7,5264 ft   = 2,2941 m 
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TANGKI 2-ETIL HEKSANOL 
  
Kode      : T-03   
Fungsi    : Menyimpan produk cair 2-Etil Heksanol 
Kondisi operasi  :  P = 1 atm = 14,7 psia 
 T = 30 oC = 303,15 K 
Tujuan : 1. Menentukan tipe tangki 
2. Menentukan bahan konstruksi 
3. Menentukan kondisi operasi penyimpanan 
4. Menentukan kapasitas 2-Etil Heksanol yang disimpan 
5. Menentukan dimensi tangki 
 
1. Menentukan Tipe Tangki  
Dalam perancangan ini dipilih tipe tangki silinder tegak dengan dasar datar (flat 
bottom) dan bagian atas berbentuk kerucut (conical), dengan alasan : 
a. Tangki mampu menampung dalam kapasitas yang besar dengan konstruksi 
yang mudah sehingga lebih ekonomis 
b. Kondisi operasi pada 1 atm 
2. Menentukan Bahan Konstruksi 
Dalam perancangan dipilih bahan konstruksi tangki  Carbon steel SA 283 grade C 
dengan pertimbangan :   
a. Tahan terhadap korosi 
b. Kekuatan baik 
c. Harga murah 
3. Menentukan kondisi operasi penyimpanan 
Diinginkan suhu penyimpanan di bawah suhu bubble point pada tekanan tertentu. 
Tsimpan = 30 oC = 303,15 K 
T bubble point =140,59 oC = 413,74 K 
Data tekanan uap : log10 (P) = A + B/T + C.log10 (T) + D.T + E.T2; mmHg, T=K 
Komponen A B C D E 
C8H14O 6,4790 -3,0212E+03 3,2591E+00 -1,4190E-02 7,6392E-06
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran Tangki 2-EH 
 
C8H16O 8,9124 -3,2254E+03 2,8038E+00 -1,5918E-02 9,0787E-06
C8H18O 183,1100 -9,9679E+03 -6,3556E+01 2,4581E-02 3,4324E-13
 
Komponen xi Po ki yi 
C8H14O 0,0015 1,82389 1,82389 0,002793184
C8H16O 0,0007 3,47457 3,47457 0,002414807
C8H18O 0,9978 0,99653 0,99653 0,994314318
Total 1,0000   0,999522309
Tsimpan < T bubble point maka penyimpanan dilakukan dalam fase cair. 
 
4. Menentukan kapasitas 2-Etil Heksanol yang disimpan 
     Kemurnian 2-EH   : 99,8% sisanya : C8H14O 0,15% 
 C8H16O 0,07% 
Produksi 2-EH : 12.657,0200 kg/jam 
Direncanakan untuk penyimpanan selama  : 14 hari 
Volume tangki yang dibutuhkan = 4.252.758,7197 kg 
  = 1.929.038,7008 lbm 
Densitas  = A.B ^ (-(1-T/Tc)n)         
   (Carl L. Yaws "Chemical Properties Handbook") 
Densitas komponen pada suhu   = 30 C = 303,15 K 
Komponen A B n Tc (1-T/Tc)^n 
C8H14O 0,26059 0,24985 0,2857 613 0,8229 
C8H16O 0,26165 0,25050 0,28570 607,00 0,8206 
C8H18O (2-EH) 0,2685 0,2613 0,2773 640,2500 0,8370 
 
Komponen densitas fraksi xi/pi 
C8H14O 0,8158 0,0015 0,0019
C8H16O 0,8148 0,0007 0,0009
C8H18O (2-EH) 0,8258 0,9978 1,2082
Total  1,0000 1,2091
 
Densitas 2-EH = 0,8271 g/cm3  = 51,6339 lbm/ft3 
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Volume larutan 2-EH = 37.359,8932 ft3 
Over design = 20 % 
Volume Perancangan tangki 2-EH = 44.831,8719 ft3 = 7.985,4103 bbl 
 
 
5. Menentukan dimensi tangki 
a. Menentukan Diameter dan Tinggi Tangki 
Menentukan perbandingan D dan H ,  persamaan umum yang dipakai : 
D  = 4 H (c1 / (c2 + c3 + c4 + c5)) 
c1 = harga dinding (shell) 
c2 = harga bagian dasar (bottom) 
c3 = harga atap (roof)  
c4 = biaya pondasi 
c5 = harga tanah 
Pendekatan yang dipakai : 
Untuk Large clossed tank , Harga atap dan dinding adalah 2 kali harga bagian 
dasar per unit area, dan biaya pondasi dan harga tanah diabaikan 
c1 = 2 c2 
c3 = 2 c2 
c4  = 0 
c5  = 0 
Dengan pendekatan tersebut, persamaan diatas menjadi : 
D  = 4 H (2 c2/ (c2 + 2 c2 + 0 + 0)) 
D =  8 H / 3 
Volume Tangki  : V   =  0,25 x 3,14 x D2 x H 
44.831,8719 ft3 = 0,7850 D2 x ( 3D/ 8 ) 
44.831,8719 ft3 = 0,2944 D3 
D3  =152.295,11 ft3 
D = 53,4025 ft = 16,2773 m 
H = 20,0260 ft = 6,1040 m 
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Lampiran Tangki 2-EH 
 
Berdasarkan Appendix E Brownell, ukuran tangki standar yang mendekati 
hasil perhitungan : 
   D    =  50 ft 
   H    = 24 ft 
  V    = 8.390,0000 bbl = 47.327,6300 ft3   = 354.035,2582 galon 
  Jumlah Course  = 4  
 
 
c. Menghitung tinggi cairan di dalam tangki 
V cairan = 7.947,5648 bbl 
V cairan = 0,25 . 3,14 . D2 . H cairan 
Hcairan=V cairan /(0,25 .3,14 D^2)  =18,9765 ft = 5,7841 m 
 
d. Menghitung Tebal Shell Silinder 
Bahan konstruksi dipilih : Carbon steel SA 283 Grade C 
Persamaan yang dipakai : 
Tebal plate dirumuskan sebagai berikut :    
(Brownell, pers.3.16) 
(Brownell, pers.3.17) 
sehingga : 
 
 
 
dengan : 
ts      = tebal shell minimum, in    
Pin      = tekanan dalam tangki, psi =  14,7 psi 
Untuk perancangan tekanan  = 1,2 x tekanan operasi   = 17,64 psi 
D      = diameter tangki, in  = 640,8306 in 
f       = allowable stress, psi = 12650 psi 
E      = efisiensi pengelasan = 80%  
c      = faktor korosi = 0,125  
144
)1( −= HPh ρ
c
Ef
DHDPinc
Ef
DHPints +−+=+−+=
..2
144/).1(.
...2
)144/)1(( ρρ
c
Ef
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H     = tinggi tangki, ft = 240,311468 in 
r       = densitas campuran, lb/ft3 =  51,6339  
 
ts     = 0,5585 + 0,0114 (H-1) + 0,125 
 
Menghitung Tebal Shell Silinder tiap Course 
 
                 course 4                        H4          H3 
                       course 3                                               H2       H1       
                       course 2 
                        course 1 
 
     # Course ke-4     
        H4 = 6 ft    
        ts  = 0,76298 in    
        digunakan tebal shell standar =  0,8125  in =  13/16 in 
 
     # Course ke-3     
        H3 = 12 ft    
        ts  = 0,808392 in    
        digunakan tebal shell standard =  0,8125 in =  13/16 in 
 
     # Course ke-2     
        H2 = 18 ft    
        ts  = 0,87651 in    
        digunakan tebal shell standard =  0,9375 in =  15/16 in 
 
     # Course ke-1     
        H1 = 24 ft    
        ts  = 0,94463 in    
        digunakan tebal shell standard = 1,00 in = 1  in 
Prarancangan Pabrik 2 Etil Heksanol dengan Proses Rurhchemie AG.                                   
Dari Propilen dan Gas Sintesa 
Kapasitas 100.000 ton/tahun 
 
 
 
 
Lampiran Tangki 2-EH 
 
 
e. Menentukan tebal bottom 
Tebal bottom yang dipakai yaitu  = 0,25 in  (Brownell hal 58) 
 
f. Menentukan tebal roof 
Tebal roof yang dipakai yaitu  = 0,8125 in 
 
g. Menentukan sudut θ pada roof 
Direncanakan head berbentuk conical roof dan menggunakan bahan yang 
sama. 
 
 
 
 
 
               θ                                     h 
 
 
                                  D/2 
 
 
 
 
 
min sin θ = D / (430 * I) 
dengan : 
θ    = sudut cone roof terhadap horisontal 
D    = diameter tangki, ft 
I     = tebal cone roof, in 
min sin θ = 0,14311270 
min θ = 8,232178498 o 
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d. Menentukan tinggi roof  
Tinggi roof,  h    =  (D / 2) * tg θ 
tg θ = 0,144601168 
h        = 3,6150 ft = 43,3804 in = 1,1019 m 
 
Resume      
Tangki Produk 2-Etil Heksanol     
Kode     : T-06     
Fungsi   : Menyimpan produk 2-Etil Heksanol selama  14 hari  
Tipe      : 
Silinder tegak dengan dasar datar (flat bottom) dan bagian atas conical 
roof  
Jumlah  : 1     
Kondisi operasi    : P    = 1 atm
  T    = 30 oC 
Bahan konstruksi  :     Carbon  Steel SA 283 grade C    
Dimensi :   Dia. tangki     =  50 ft    = 15,2402 m 
   Tinggi tangki  =  24 ft    = 7,3153 m 
   Tebal shell :      
        course 1   =  1,0000 in   
        course 2   =  0,9375 in   
        course 3   =  0,8125 in   
        course 4   =  0,8125 in   
   Tebal bottom =  0,25 in   
   Tebal roof     =  0,8125 in   
   Tinggi roof    =  3,6150 ft    = 1,1019 m 
   Kemiringan roof   = 8,232178 o   
   Tinggi total    =  27,6150 ft   = 8,4172 m 
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SILO 01 (S-01) 
 
Tugas : menampung butir katalis Rh-TPP 
Jenis  : tangki silinder vertikal dengan dasar kerucut. 
1. Kondisi penyimpanan   
P = 1 atm 
T = 35 C 
2. Jumlah bahan   
Kebutuhan katalis : 9.224,3374 kg/jam 
Dirancang waktu penyimpanan katalis selama 15 hari 
Sehingga jumlah katalis dlm penyimpanan (Ms) = 368.973,4971 kg 
3. Sifat bahan   
ρs : 1100 kg/m3 
dp : 0,00159 m = 1,59 mm 
ε : 0,5 (butir berbentuk bola & tumpukan random)                 (brown, fig. 223) 
4. Dimensi silo 
Dimensi maksimum : ID = 3,5 m 
H = 20 m            (backhhurst, p. 339) 
Volume padatan Vs = Ms / ρs = 335,4305 m3 
Jumlah silo = 4 
Volume tiap silo = 47,9186 m3 
Volume tumpukan total,  Vt = Vs/(1-ε)  = 95,8373 m3 
Dirancang volume rongga = 15% volume silo 
Vtot = 1,15 *Vt = 110,2129 m3 
Dirancang perbandingan D : H = 1 : 3 
H = 3 D 
 
(backhhurst, p. 339) 
θ : 30-45 diambil θ = 45    
           (backhhurst, p.339) 
 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ += θππ tan.
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4
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110,2129 = 2,5693 D3 
D = 3,5006 m 
H = 10,5018 m 
Tebal silo 
Bahan silo dipilih Carbon Steel SA 283 Grade C 
Tebal plate dirumuskan sebagai berikut :                                        
(Brownell, pers.13.16) 
Dengan : 
Allowable stress ( f )                = 12650 lb/in2     
Corrossion Allowance ( C )       = 0,125   
Effisiensi Pengelasan (E)          = 80% (double welded butt joint) 
Diameter  silo (D)                      = 137,8186 inch  
Internal  pressure (P)                = 14,7 lb/in2     
ts = 0,1417 in 
Diambil tebal standar = 0,1875 in = 3/16 in 
 
RESUME      
Silo Rh-TPP      
 Kode S-01     
 Fungsi Menyimpan katalis Rh-TPP selama 15 hari 
 Jenis tangki silinder vertikal dengan dasar kerucut.    
 Jumlah 4 buah    
 Volume tiap silo 52.710,4996 kg = 110,2129 m3  
 Kondisi P = 1 atm   
  T = 35 C   
 Bahan konstruksi bahan silo dipilih Carbon Steel SA 283 Grade C  
 Diameter 3,5006 m    
 Tinggi 10,5018 m    
 Tebal shell  0,1875 in    
 
 
c
PfE
DPts +−= )6.0(cos.2
.
α
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Lampiran Pompa 1 
 
POMPA 1 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fungsi     : Mengalirkan larutan Rh-TPP dari mixer M-01 ke reaktor R-01 
Tujuan    :  1.  Menentukan jenis pompa yang digunakan 
2.  Menghitung daya pompa yang dibutuhkan 
 
1. Jenis Pompa 
Dalam perancangan ini dipilih pompa jenis centrifugal pump dengan 
pertimbangan sbb : 
#  Dapat digunakan range kapasitas yang besar 
#  Konstruksi sederhana sehingga harganya relatif lebih murah 
#  Kecepatan putarannya stabil 
#  Tidak memerlukan area yang luas 
2. Debit Pemompaan 
T = 30 °C = 303 K 
ρ = A. B^(- (1 - T/Tc)n) 
Komp kg/jam A B Tc n ρ kg/m3 V m3/jam
Rh-TPP 9.224,34 0,47330 0,35320 0,55468 1008,00 1111,2478 8,3009
Air 18.049,95 0,34710 0,27400 0,28571 647,13 1023,013 17,6439
Total 27.274,29         2134,2608 25,9448
ρcamp = m/V = 1051,2432 kg/m3 = 65,6268 lbm/ft3 
Log µ  = A + (B/T) + CT + DT2 
Komp xi A B C D log µ µ xi / µ 
R-01M-01
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Rh-TPP 0,3382 -27,1995 4,78E+03 4,65E-02 -2,44E-05 0,4250 2,6610 0,1271
Air 0,6618 -10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 -0,0874 0,8177 0,8093
Total 1,0000       0,9364
µcamp = 1/Σ (xi/µ) = 1,0679 cp = 0,0007 lbm/ft.s   
 
Debit pemompaan : Q = 25,9448 m3/jam = 0,2545 ft3/s 
Faktor keamanan = 10 % 
Qperancangan  = 0,2800 ft3/s = 125,6620 gpm 
 
3. Menghitung Di Optimum 
Asumsi : aliran turbulen 
Diopt  = 3,9.Q 0,43 .ρ 0,13               (Walas, pers. 6.32) 
Q = 0,2800 ft3/s 
ρ = 65,6268 lbm/ft3 
Di opt = 3,8863 in 
Spesifikasi Pipa yang digunakan :          (tabel  11 Kern) 
IPS  : 4 in 
Sch. No  : 40 
ID pipe  : 4,026 in = 0,3355 ft 
OD pipe  : 4,5 in 
Flow Area  (A) : 12,7 in2 = 0,0882 ft2 
4. Menghitung Kecepatan Aliran 
V = Q/A = 2,8858 ft/s 
5. Mencari Bilangan Reynold Aliran 
NRe = ρ.ID.V/µ = 88.545                 (Turbulen) 
6. Menghitung Harga Friksi ( F ) 
a.  Friksi di pipa lurus  
Untuk pipa dipilih bahan dari comercial steel. 
Dari fig 2.10.3 Geankoplis diperoleh untuk Comercial steel,  E = 0,000046 m 
ID = 0,3355 ft = 0,1023 m 
E / D = 0,0004 
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Dari fig. 2.10-3 Geankoplis diperoleh   f  = 0,0021 
Direncanakan panjang pipa = 32,9959 ft 
Ff  = 4.f.(∆L / D).(V2/(2.gc))               (Geankoplis, pers. 2.10-6) 
gc = 32,174 lbm.ft/lbf.s2 
Ff  = 0,1069 ft.lbf/lbm 
b. Friksi di Elbow 90 
Jumlah : 4 buah 
hf = Kf.V2/(2.gc)              (Geankoplis, pers. 2.10-17) 
Untuk elbow 90, dari tabel 2.10-1 Geankoplis didapat harga Kf =0,75 
hf  = 0,0971 ft.lbf/lbm              (untuk 1 elbow 90) 
hf total = 0,3882 ft.lbf/lbm 
c.  Friksi di gate valve 
Jumlah : 1 buah  
hf  = Kf.V2/(2.gc)             (Geankoplis, pers. 2.10-17) 
Untuk gate valve wide open, dari tabel 2.10-1 Geankoplis didapat harga   
Kf  = 0,17 
hf = 0,0220005 ft.lbf/lbm 
c. Sudden Contraction Loss    
Merupakan friksi akibat pengurangan diameter tempat fluida mengalir dari 
mixer yang tiba-tiba mengecil  menjadi diameter pipa pengaliran. 
hc = Kc.V2/(2.α.gc)            (Geankoplis, pers. 2.10-16) 
Kc = 0,55 (1 - (A2/A1)) 
A1  =   luas tangki mixer 
A2  =   luas pipa 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
D M-01 = 106,518 in           Kc = 0,5492  
D pipa   = 4,026 in           hc = 0,0711 ft.lbf/lbm 
A2 / A1   = 0,0014     
1. Expansion Loss : merupakan friksi akibat ekspansi dari pipa pengaliran ke 
reaktor 
hex = (1 - (A1/A2))2 .V2 / (2.α.gc)            (Geankoplis, pers. 2.10-15) 
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A1  =   luas pipa 
A2  =   luas tangki reaktor 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
    D pipa = 4,026 in        hex = 0,1293 ft.lbf/lbm    
    D R-01 = 167,658 in       
    A1 / A2 = 0,0006        
 
TOTAL FRIKSI 
F = Ff + hf elbow + hf gate valve + hc + h ex = 0,7175 ft.lbf/lbm 
 
7. Menghitung Tenaga Pompa Yang Dibutuhkan 
Pers. Bernoulli : 
∆Z.(g/gc) + (V22 – V12)/(2.α.gc) + (∆P/ρ) + F + Ws = 0  
     (Geankoplis, pers. 2.7-28) 
ρ = densitas larutan = 65,6268 lbm/ft3 
∆P  =   beda tekanan pemompaan = P2 - P1 
P1  =1 atm 
P2  =10 atm 
∆P  =9 atm =88,1873 lbf/ft2 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
∆Z = beda ketinggian pemompaan =   Z2 - Z1 
   Z1  = 5 + 7,40 = 12,40 ft 
   Z2  = 5 + 10,00 = 15,00 ft 
   ∆Z  = 2,5984 ft     
V   =   kecepatan alir 
v22 = 5,06E-04 m/s   
v12 = 1,25E-03 m/s   
v22 - v12  = -7,48E-04 m/s = -2,28E-04 ft/s 
 
F = total friksi = 0,7175 ft.lbf/lbm 
g / gc  =1 
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- Ws = ∆Z.(g/gc) + (V22 – V12) / (2.α.gc) + (∆P / ρ) + F = 4,6597 ft.lbf/lbm 
Head pompa = 4,6597 ft 
Daya Pompa = (-Ws).Q.ρ = 0,1557 HP  = 0,1161 kW 
Q = 125,6620 gpm 
Efisiensi  pompa sentrifugal = 55 % 
Jadi, daya pompa yang dibutuhkan = daya pompa / efisiensi pompa = 0,2830 HP 
Dipakai daya pompa standar = 0,5 HP 
 
8. Menghitung Tenaga Motor 
Dari Fig. 4-11 Vilbrandt, diperoleh : efisiensi motor = 80 % 
HP motor = HP / eff. Motor = 0,3538 HP 
Dipakai motor dengan daya = 0,5 HP 
 
9. Menghitung NPSH (Net Positive Suction Head) Pompa 
NPSH Available = Abs Press – Vap Press – Line loss + Elevation diff.   
  (Rule of Thumb, p. 82) 
dengan, 
Abs press   =  Tekanan absolut fluida yang akan dipompa  
=  Gauge pressure + atmosferic pressure   (ft)  
Vap Press  =  Tekanan uap cairan (ft) 
Line loss    =  Friction loss sebelum suction pompa (ft) 
Elev diff.    =  Perbedaan ketinggian antara pompa dan cairan yang dipompa (ft) 
 
Pressure = (P.2,30) / specific gravity      (Rule of Thumb, p. 82) 
Abs pres = 1 atm = 14,7 psia 
Densitas = 65,6268 lbm/ft3 
Spesific gravity = Densitas / 62,4 = 1,0517 
Absolute Press = 32,1476 ft 
Difference in elevation : merupakan perbedaan ketinggian antara tinggi cairan di 
mixer dengan pompa. 
Elev diff. = 12,40 ft 
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Line loss yaitu panjang pipa dari mixer ke suction pompa. 
Line loss  =12,00 ft 
 
Mencari tekanan Uap cairan 
T = 303 K 
Komp Kg/jam BM Kmol/jam 
Rh-TPP 9.224,3374 365,197 25,2585 
Air 18.049,9532 18,016 1.001,8846 
Total 27.274,2906   1.027,1431 
 
Vapour Pressure 
Komp 
yi 
(fr.mol) A B C D E 
Vap 
press Pi * yi 
Rh-TPP 0,0246 -2,5257 -4726,90 6,75 -1,24E-02 4,14E-06 0,00 4,31E-07
Air 0,9754 29,8605 -3152,2 -7,3037 2,42E-09 1,81E-06 31,59 30,81464
TOTAL 1,0000             30,8146
 
Sebagai pendekatan harga tekanan uap larutan digunakan tekanan uap metanol 
murni. 
Tekanan uap cairan  = 30,8146 mmHg = 0,0405 atm = 0,5960 Psia 
Vapour press = 1,3091 ft 
 
NPSH available = 31,2360 ft 
 
Dari Coulson p.156, 
untuk kecepatan alir < 100 m3/jam NPSH yang dibutuhkan = 3 m 
untuk kecepatan alir > 100 m3/jam NPSH yang dibutuhkan = 6 m 
NPSH Required by Pump = 3 m = 9,8424 ft 
NPSH available > NPSH required , jadi pompa bisa beroperasi dengan baik. 
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POMPA 2 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fungsi     : Mengalirkan arus recycle fraksi berat dekanter 1 ke reaktor 1 
Tujuan    :  1.  Menentukan jenis pompa yang digunakan 
2.  Menghitung daya pompa yang dibutuhkan 
 
1. Jenis Pompa 
Dalam perancangan ini dipilih pompa jenis centrifugal pump dengan 
pertimbangan sbb : 
#  Dapat digunakan range kapasitas yang besar 
#  Konstruksi sederhana sehingga harganya relatif lebih murah 
#  Kecepatan putarannya stabil 
#  Tidak memerlukan area yang luas 
2. Debit Pemompaan 
T = 120 °C = 393 K 
ρ = A. B^(- (1 - T/Tc)n) 
Komp kg/jam A B n Tc ρ kg/m3 V m3/jam
i-C4H8O 561,98 0,27294 0,25695 0,28571 507,00 662,77 0,85
C4H8O 636,25 0,26623 0,24820 0,28570 525,00 681,08 0,93
Rh-TPP 9.835,92 0,47330 0,35320 0,55468 1008,00 1.044,16 15,23
Air 15.906,18 0,34710 0,27400 0,28571 647,13 935,26 10,52
Total 26.940,32         1979,4178 27,53
ρcamp = m/V = 978,4964 kg/m3 = 61,0854 lbm/ft3 
Log µ  = A + (B/T) + CT + DT2 
R-01 D-01
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Komp xi A B C D log µ µ xi / µ 
i-C4H8O 0,0209 -4,9534 7,11E+02 1,138E-02 -1,38E-05 -0,8036 0,1572 0,1327
C4H8O 0,0236 -4,6882 6,82E+02 1,065E-02 -1,29E-05 -0,7566 0,1752 0,1348
Rh-TPP 0,3651 -27,1995 4,78E+03 4,65E-02 -2,44E-05 -0,5350 0,2918 1,2514
Air 0,5904 -10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 -0,6377 0,2303 2,5636
        3,8150
µcamp = 1/Σ (xi/µ) = 0,2621 cp = 0,0002 lbm/ft.s   
 
Debit pemompaan : Q = 27,53 m3/jam = 0,2701 ft3/s 
Faktor keamanan = 10 % 
Qperancangan  = 0,2971 ft3/s = 133,3514 gpm 
 
3. Menghitung Di Optimum 
Asumsi : aliran turbulen 
Diopt  = 3,9.Q 0,43 .ρ 0,13               (Walas, pers. 6.32) 
Q = 0,2971 ft3/s 
ρ = 61,0854 lbm/ft3 
Di opt = 3,9498 in 
Spesifikasi Pipa yang digunakan :          (tabel  11 Kern) 
IPS  : 4 in 
Sch. No  : 40 
ID pipe  : 4,026 in = 0,3355 ft 
OD pipe  : 4,5 in 
Flow Area  (A) : 12,7 in2 = 0,0882 ft2 
 
4. Menghitung Kecepatan Aliran 
V = Q/A = 3,0623 ft/s 
5. Mencari Bilangan Reynold Aliran 
NRe = ρ.ID.V/µ = 356.305,16                (Turbulen) 
6. Menghitung Harga Friksi ( F ) 
a.  Friksi di pipa lurus  
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Untuk pipa dipilih bahan dari comercial steel. 
Dari fig 2.10.3 Geankoplis diperoleh untuk Comercial steel,  E = 0,000046 m 
ID = 0,3355 ft = 0,1023 m 
E / D = 0,0004 
Dari fig. 2.10-3 Geankoplis diperoleh   f  = 0,0021 
Direncanakan panjang pipa = 64 ft 
Ff  = 4.f.(∆L / D).(V2/(2.gc))               (Geankoplis, pers. 2.10-6) 
gc = 32,174 lbm.ft/lbf.s2 
Ff  = 0,2222 ft.lbf/lbm 
b. Friksi di Elbow 90 
Jumlah : 4 buah 
hf = Kf.V2/(2.gc)              (Geankoplis, pers. 2.10-17) 
Untuk elbow 90, dari tabel 2.10-1 Geankoplis didapat harga Kf =0,75 
hf  = 0,1093 ft.lbf/lbm              (untuk 1 elbow 90) 
hf total = 0,4372 ft.lbf/lbm 
c.  Friksi di gate valve 
Jumlah : 1 buah  
hf  = Kf.V2/(2.gc)             (Geankoplis, pers. 2.10-17) 
Untuk gate valve wide open, dari tabel 2.10-1 Geankoplis didapat harga   
Kf  = 0,17 
hf = 0,0248 ft.lbf/lbm 
c. Sudden Contraction Loss    
Merupakan friksi akibat pengurangan diameter tempat fluida mengalir dari 
dekanter 1 yang tiba-tiba mengecil  menjadi diameter pipa pengaliran. 
hc = Kc.V2/(2.α.gc)            (Geankoplis, pers. 2.10-16) 
Kc = 0,55 (1 - (A2/A1)) 
A1  =   luas tangki dekanter 1 
A2  =   luas pipa 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
D D-01  = 40,0593 in           Kc = 0,5444  
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Lampiran Pompa 2 
 
D pipa = 4,026 in           hc = 0,0793 ft.lbf/lbm
A2 / A1   = 0,0101     
d. Expansion Loss : merupakan friksi akibat ekspansi dari pipa pengaliran ke 
reaktor 
hex = (1 - (A1/A2))2 .V2 / (2.α.gc)            (Geankoplis, pers. 2.10-15) 
A1  =   luas pipa 
A2  =   luas tangki reaktor 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
D pipa     = 12,7238 in        hex = 0,1245 ft.lbf/lbm
D R-01    = 167,658 in    
A1 / A2    = 0,0759     
 
TOTAL FRIKSI 
F = Ff + hf elbow + hf gate valve + hc + h ex = 0,8880 ft.lbf/lbm 
 
7. Menghitung Tenaga Pompa Yang Dibutuhkan 
Pers. Bernoulli : 
∆Z.(g/gc) + (V22 – V12)/(2.α.gc) + (∆P/ρ) + F + Ws = 0  
     (Geankoplis, pers. 2.7-28) 
ρ = densitas larutan = 61,0854 lbm/ft3 
∆P  =   beda tekanan pemompaan = P2 - P1 
P1  =10 atm 
P2  =10 atm 
∆P  = 0 atm = 0 lbf/ft2 
α    =   1 untuk aliran turbulen 
∆Z = beda ketinggian pemompaan =   Z2 - Z1 
   Z1  = 5 + 2,4068 = 7,41 ft 
   Z2  = 5 + 10,00 = 15,00 ft 
   ∆Z  = 7,5891 ft     
V   =   kecepatan alir 
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Lampiran Pompa 2 
 
v22 = 5,37E-04 m/s   
v12 = 9,41E-03 m/s   
v22 - v12  = -8,87E-03 m/s = -2,70E-03 ft/s 
 
F = total friksi = 0,8880 ft.lbf/lbm 
g / gc  =1 
- Ws = ∆Z.(g/gc) + (V22 – V12) / (2.α.gc) + (∆P / ρ) + F = 8,4771 ft.lbf/lbm 
Head pompa = 8,4771 ft 
Daya Pompa = (-Ws).Q.ρ = 0,2797 HP  = 0,2086 kW 
Q = 133,3514 gpm 
Efisiensi  pompa sentrifugal = 73 % 
Jadi, daya pompa yang dibutuhkan = daya pompa / efisiensi pompa = 0,3858 HP 
Dipakai daya pompa standar = 0,5 HP 
 
8. Menghitung Tenaga Motor 
Dari Fig. 4-11 Vilbrandt, diperoleh : efisiensi motor = 80 % 
HP motor = HP / eff. Motor = 0,4823 HP 
Dipakai motor dengan daya = 0,5 HP 
 
9. Menghitung NPSH (Net Positive Suction Head) Pompa 
NPSH Available = Abs Press – Vap Press – Line loss + Elevation diff.   
  (Rule of Thumb, p. 82) 
dengan, 
Abs press   =  Tekanan absolut fluida yang akan dipompa  
=  Gauge pressure + atmosferic pressure   (ft)  
Vap Press  =  Tekanan uap cairan (ft) 
Line loss    =  Friction loss sebelum suction pompa (ft) 
Elev diff.    =  Perbedaan ketinggian antara pompa dan cairan yang dipompa (ft) 
 
Pressure = (P.2,30) / specific gravity      (Rule of Thumb, p. 82) 
Abs pres = 10 atm = 147 psia 
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Lampiran Pompa 2 
 
Densitas = 61,0854 lbm/ft3 
Spesific gravity = Densitas / 62,4 = 0,9789  
Absolute Press = 345,3762 ft 
Difference in elevation : merupakan perbedaan ketinggian antara tinggi cairan di 
mixer dengan pompa. 
Elev diff. = 7,41 ft 
Line loss yaitu panjang pipa dari mixer ke suction pompa. 
Line loss  = 7,00 ft 
 
Mencari tekanan Uap cairan 
T = 393 K 
Komponen Kg/jam BM Kmol/jam  
i-C4H8O 561,9833 72,107 7,7937 
C4H8O 636,2470 72,107 8,8236 
Rh-TPP 9.835,9171 365,197 26,9332 
Air 15.906,1762 18,016 882,8917 
Total 26.940,3236  926,4422 
 
Vapour Pressure 
Komponen 
yi 
(fr.mol) A B C D E 
Vap 
press Pi * yi 
i-C4H8O 0,0084 89,6241 -4231,7 -31,724 1,78E-02 2,81E-12 3523,01 29,6375 
C4H8O 0,0095 66,8411 -3678,4 -22,609 1,17E-02 2,96E-13 2640,00 25,1439 
Rh-TPP 0,0291 -2,5257 -4726,9 6,75 -1,24E-02 4,14E-06 0,05 0,0015 
Air 0,9530 29,8605 -3152,2 -7,3037 2,42E-09 1,81E-06 1480,37 1.410,7766 
Total 1             1.465,5596 
Tekanan uap cairan  = 1465,5596 mmHg = 1,9284 atm = 28,3470 Psia 
Vapour press = 66,6012 ft 
NPSH available = 279,1817 ft 
 
Dari Coulson p.156, 
untuk kecepatan alir < 100 m3/jam NPSH yang dibutuhkan = 3 m 
untuk kecepatan alir > 100 m3/jam NPSH yang dibutuhkan = 6 m 
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Lampiran Pompa 2 
 
NPSH Required by Pump = 3 m = 9,8424 ft 
NPSH available > NPSH required , jadi pompa bisa beroperasi dengan baik.  
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Lampiran Belt Conveyor 
 
BELT CONVEYOR 01 
 
Tugas  : mengangkut katalis Rh(TPP) dari silo menuju mixer  
Jenis  : inclined belt conveyor, antifriction bearing 
1. Menentukan dimensi belt 
P = 9224,3374 kg/jam = 9,2243 ton/jam 
Dipilih  : 
Panjang sabuk yang diperlukan : 25 m 
Lebar sabuk yang dipakai     : 16 in 
Elevasi belt conveyor        : 30  
Tinggi angkut (DZ)     : 10,5018 m( tinggi Silo) 
Panjang sabuk dengan elevasi = 21,003558 m                      (sin 30 = 0,5) 
sehingga : 
F : 0,03 (antifrictoin bearing) 
L : 68,8916701 ft 
Lo : 150  (antifrictoin bearing) 
S : 200 fpm       (tabel 15 Brown) 
T : 9,2243 ton/jam 
∆Z : 34,4458 ft 
W : 2 lb/ft 
 
2. Menentukan daya yang dibutuhkan 
• Daya untuk belt kosong 
 
 
hp 1  = 0,0796 hp 
• Daya untuk menggerakkan material 
 
 
hp 2   = 0,0612 hp 
• Daya untuk elevasi 
990
03,0)(1 WSLoLFhp +=
990
)(2 TLoLFhp +=
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Lampiran Belt Conveyor 
 
 
 
hp 3   = 0,3209 hp 
 
Daya total yang dibutuhkan  
hp = hp 1 + hp 2 + hp 3 = 0,4617 hp  
Dipakai daya standar 1 hp 
 
RESUME        
Belt Conveyor Katalis Rh(TPP)     
 Fungsi  : Mengangkut katalis Rh(TPP) dari silo ke mixer   
 Jenis  : inclined belt conveyor, antifriction bearing  
 Jumlah  : 4 buah    
 Kapasitas  : 9224,3374 kg/jam    
 Panjang  : 25 m    
 Lebar  : 16 in    
 Kecepatan belt : 200 fpm    
 Daya belt  : 1,00 hp    
 
990
.3 TZhp ∆=
